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Mathematical modeling is a process that aims to develop models that represent and ade-
quately describe the behavior of complex systems, which are described by mathematical 
equations and are intended to predict what happens in specific situations. It also offers the 
ability to interpret and evaluate the results and at the same time to optimize the model de-
veloped in order to improve the approximation of the results knowing that for a biological 
model there is always a degree of uncertainty. 
The aim of this study is modeling the behaviour of a AnSBR reactor (anaerobic sequencing 
batch reactor). These reactors operate in cycles, following the sequence of filling, reaction, 
settling, emptying, and purging. To the reaction step was used ADM1 model anaerobic di-
gestion for filling stage is considered that while the reactor is filled also the reaction takes 
place due to the presence of active microorganisms with variable volume. For sedimentation 
is implemented using a mathematical model proposed for calculating the evolution of the 
concentration of sludge in order to find the height of sedimentation of suspended solids, and 
for emptying was considered that the concentration is completely removed of soluble solids 
and the volume is calculated from the decanting sedimentation height. In the end, for purge 
is considered that a percentage is removed in volume depending on whether a limit concentra-
tion of sludge in the reactor is reached. The model has been implemented in MATLAB code. 
 
As a test model developed reactor, several simulations and numerical experiments are per-
formed to predict the behaviour of the model in different situations for the purpose to com-
pare the results with those of other autors from experimental or modelling works. 
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La modelización matemática es un proceso que tiene la finalidad de elaborar modelos que 
representen y describan adecuadamente el comportamiento de sistemas complejos, los cuales 
se describen mediante ecuaciones matemáticas y pretenden predecir qué sucede en situacio-
nes específicas. Asimismo, ofrece la capacidad de interpretar y evaluar los resultados obteni-
dos y a su misma vez permite optimizar el modelo desarrollado para así mejorar la aproxi-
mación de los resultados, a sabiendas de que para un modelo biológico siempre existe un 
grado de incertidumbre. 
El objetivo del presente trabajo es la modelización del comportamiento de un reactor AnSBR 
(anaerobic sequencing batch reactor). Estos reactores operan por ciclos, siguiendo la secu-
encia de llenado, reacción, decantación, vaciado y purga. Para la etapa de reacción se ha uti-
lizado el modelo ADM1 de la digestión anaerobia, y para la de llenado se ha considerado que 
mientras el reactor se va llenando también tiene lugar la reacción debido a la presencia de 
microorganismos activos con volumen variable. Para la sedimentación se ha implementado 
el uso de un modelo matemático propuesto para el cálculo de la evolución de las concentra-
ciones del barro con el objetivo de encontrar la altura de sedimentación de los sólidos sus-
pendidos. Para el vaciado se ha considerado que se elimina completamente la concentración 
de sólidos solubles y se calcula el volumen a decantar a partir de la altura de sedimentación. 
Por último, para la purga se considera que se elimina un porcentaje en volumen en función 
de si se alcanza una concentración límite de lodos en el reactor. El modelo se ha implemen-
tado en código MATLAB. 
Como comprobación del modelo desarrollado del reactor, se realizan varias simulaciones y 
experimentos numéricos para predecir el comportamiento del modelo en diferentes escena-
rios para comparar los resultados extraídos con los de otros trabajos tanto experimentales 
como de modelización del modelo ADM1. 
 
 










La modelització matemàtica és un procés que té la finalitat d’elaborar models que representin 
i descriguin adequadament el comportament de sistemes complexes, els quals es descriuen 
mitjançant equacions matemàtiques i pretenen predir què succeeix en situacions específiques. 
Així mateix, ofereix la capacitat d’interpretar i avaluar els resultats obtinguts, i alhora permet 
optimitzar el model desenvolupat per millorar així l’aproximació dels resultats, tot i que, per 
un model biològic, sempre existeix un grau d’incertesa. 
L’objectiu d’aquest treball és la modelització del comportament d’un reactor AnSBR (anae-
robic sequencing batch reactor). Aquests reactors operen per cicles, seguint la seqüència 
d’emplenat, reacció, decantació, buidat i purga. Per a l’etapa de reacció s’ha utilitzat el model 
ADM1 de la digestió anaeròbia, i per a la d’emplenat s’ha considerat que mentre el reactor es 
va omplint, també té lloc la reacció, a causa de la presència de microorganismes actius amb 
volum variable. Per a la sedimentació s’ha implementat l’ús d’un model matemàtic proposat 
pel càlcul de l’evolució de les concentracions del fang amb l’objectiu de trobar l’altura de 
sedimentació dels sòlids suspesos, i per al buidat s’ha considerat que s’elimina completament 
la concentració de sòlids solubles i es calcula el volum que s’ha de decantar a partir de l’altura 
de sedimentació. Per últim, per a la purga es consideren que s’elimina un percentatge en 
volum en funció de si s’assoleix una concentració límit de fangs en el reactor. El model s’ha 
implementat en codi MATLAB. 
Com a comprovació del model desenvolupat del reactor, es realitzen diverses simulacions i 
experiments numèrics per tal de predir en diferents escenaris el comportament del model a 
fi de comparar els resultats extrets amb els d’altres treballs tant experimentals com de mode-
lització del model ADM1. 
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1. INTRODUCCIÓ I OBJECTIUS 
1.1. Introducció 
Avui en dia, un dels problemes més crítics per a la humanitat és, en gran part, el canvi climàtic, 
a conseqüència de la contaminació ambiental produïda per les emissions de gasos d’efecte hi-
vernacle a l’atmosfera. D’acord amb el Grup Intergovernamental d’Experts sobre el Canvi Cli-
màtic (IPCC), les indústries més influents quant a les emissions antropogèniques que afavorei-
xen l’escalfament global són les del sector de la producció energètica, els processaments indus-
trials no derivats de la combustió i les activitats relacionades amb l’agricultura i la ramaderia.  
El creixement constant de la població mundial i la industrialització ha esdevingut en una 
intensificació, d’una banda, del consum d’energia que ha conduït cap a la necessitat de trobar 
fonts renovables que no derivin de l’ús de combustibles, i de l’altra, de la demanda d’aliments 
que es preveu que augmenti en un 70 % fins l’any 2050 per poder alimentar a una població 
estimada de 9.600 milions de persones (FAO, 2016).  
Així mateix, a causa dels requeriments dels països en desenvolupament i l’actual consum dels 
països desenvolupats, la Organització de les Nacions Unides per a l’Alimentació i l’Agricul-
tura (FAO) assegura que la indústria agroalimentària s’ha vist forçada a transformar-se mit-
jançant innovacions tecnològiques i sistemes intensius per tal de garantir una producció sig-
nificativa que faci front a la demanda creixent i mantingui el benestar de la societat. A més, 
afirma que, dins de la indústria agroalimentària, el sector ramader és dels que té més incidèn-
cia sobre el canvi climàtic, i l’ús i la contaminació de l’aigua (Montalvo et al., 2015).  
Un cas que cal destacar en la indústria agroalimentària és l’elaboració de carn, on s’ha estimat 
que al 2050 la producció del sector ramader ja haurà assolit les 470 milions de tones, la qual 
cosa es traduirà en un increment de 200 milions de tones des del 2009 (FAO, 2009). Convé 
insistir que una de les carns més consumides al món és la carn de porc, espècie que té un 
creixement ràpid fins que s’obté el pes ideal per al consum al mercat. 
Pel que fa als porcs, la producció i l’acumulació de purins constitueix un dels problemes més 
freqüents de les explotacions pecuàries intensives, que poden esdevenir en un impacte me-
diambiental si no es gestionen i tracten d’una manera adient, com per exemple les emissions 
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de gasos d’efecte hivernacle, i la contaminació dels sòls i les aigües subterrànies per nitrats 
com a conseqüència de la seva solubilitat elevada (Montalvo et al., 2015). 
En concret, a Espanya, l’any 2008 es generaven al voltant de 50 milions de m3 de purins 
porcins anuals (Espejo i García, 2009), la composició dels quals era —i segueix sent— rica 
en nitrogen que li proporciona un valor econòmic i una aplicació prioritària com a fertilitzant 
del sòl. Això no obstant, es poden utilitzar per produir energia a partir de la biomassa que 
contenen amb l’objectiu de valoritzar el biogàs produït i generar energia elèctrica i calorífica 
a partir d’un procés de cogeneració.  
Es poden considerar els purins com una font d’energia renovable si s’utilitzen alternatives 
per tractar-los. Tanmateix, existeix una gran varietat de processos i tecnologies disponibles, 
les aplicacions de les quals vindran determinades per la caracterització del substrat i la finalitat 
amb què es vulgui abastar (Zaher, 2005). 
Entre aquests processos mereix una atenció especial el de la digestió anaeròbia que fa ús d’un 
consorci de microorganismes en absència d’oxigen que redueix la concentració de matèria 
orgànica sense eliminar els compostos nitrogenats, amb el propòsit principal d’utilitzar el 
biogàs com a font d’inversió (Ndon i Daguer, 1997). Una de les tecnologies que cal empren-
dre és el reactor AnSBR, força interessant a l’hora de tractar compostos de difícil degradació 
com és el cas dels purins (Rosenkranz, 2013).  
Segons Massé et al. (2002), l’estratègia de la digestió anaeròbia està ben adaptada per a la 
indústria de producció animal, ja que és econòmic de construir i d’operar, fàcil de manipular 
i pot ser alimentat de forma discontínua. La seva adaptació es veu consolidada, ja que en un 
experiment elaborat amb AnSBR a 20 ºC es va poder eliminar entre el 84 % i el 96 % de la 
demanda química d’oxigen soluble (DQOs) i entre el 41 % i el 83 % de la demanda química 
d’oxigen total (DQOt) en els fems de porc que contenia un 4,1 % de sòlids totals (ST). 
Malgrat tots els avantatges de què disposa, cal tenir present que, durant la digestió anaeròbia, 
poden haver-hi dificultats i pertorbacions, com les fluctuacions de temperatura i pH, així 
com la generació de compostos inhibidors que, en conjunt, poden afectar el procés i impos-
sibilitar reaccions que duen a terme els microorganismes durant les diferents etapes del pro-
cés. Així doncs, per tal d’evitar problemes, en primer terme caldrà analitzar les condicions 
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més adients pel reactor mitjançant el maneig d’eines per modelitzar processos biològics 
(Massé et al., 2002; Donoso-Bravo et al., 2009). 
La modelització matemàtica permet provar diferents hipòtesis, avaluar resultats experimen-
tals, preveure situacions crítiques i dissenyar estratègies optimitzades de tractament (Ma-
grí, 2007), així com també planificar un model i simular l’evolució del sistema de forma con-
tínua, i millorar la comprensió i el coneixement del procés global. 
1.2. Objectius 
Aquest treball té com a objectiu principal l’estudi i la millora del model ADM1, implementat 
prèviament per un reactor CSTR, escrit en MATLAB, per tal de modificar el codi i arribar a 
simular les etapes que succeeixen dins d’un reactor anaerobi discontinu seqüencial 
(AnSBR - Anaerobic Sequencing Batch Reactor). 
Per aquest motiu, una dels propòsits d’aquest estudi és l’aplicació del model desenvolupat 
que pot tenir en un futur, sobretot en estudis experimentals sobre la digestió anaeròbia i els 
reactors SBR com a primera pauta per a modificacions que es puguin realitzar més endavant, 
i, així, millorar el comportament del reactor. 
1.2.1. Objectius específics 
Un dels objectius específics del treball és la implementació d’un codi simple per un model de 
sedimentació per tal de determinar el temps que tarden a sedimentar els sòlids suspesos totals 
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2. PRINCIPI DE LA DIGESTIÓ ANAERÒBIA 
La digestió anaeròbia és un procés complex que es caracteritza per diferents etapes per tal de 
portar a terme la descomposició del substrat mitjançant l’ús d’un consorci de diferents famí-
lies de microorganismes anaerobis que degraden la matèria orgànica biodegradable, conver-
tint-la en massa cel·lular i, en gran part, en una barreja de gasos entre els quals destaquen el 
diòxid de carboni (CO2) i el metà (CH4), i traces d’altres gasos. 
La primera vegada que es té constància del procés de la digestió anaeròbia aplicada de manera 
pràctica en un tractament d’aigües residuals per a la valorització energètica del biogàs data 
del segle XIX a França i Anglaterra (Marchaim, 1992). Els estudis científics demostren que 
s’aconsegueix una estabilitat del substrat i una reducció elevada de la demanda química d’oxi-
gen (DQO) (Edwin, 2011).  
Els avantatges que presenta són, d’una banda, l’homogeneïtzació de la composició del subs-
trat a mesura que el temps que roman dins el reactor augmenta, i de l’altra, la supressió de 
males olors a conseqüència de l’eliminació de compostos orgànics volàtils com els AGV, que 
proporciona un producte estable, poc degradable i amb un contingut ric de nutrients. Al 
marge de tot això, la distribució homogènia de les partícules afavoreix l’aplicació de processos 
d’assecat (Cabanas, 2012). 
Pel que fa als microorganismes anaeròbics, a banda de la seva importància per descompondre 
els compostos biodegradables, també són valuosos per les baixes necessitats energètiques i 
de velocitat de creixement (Flotats, 2014). 
La composició química del substrat digerit condiciona qualitativament la formació de pobla-
cions de microorganismes a cadascuna de les etapes de la fermentació anaeròbica. Les po-
blacions que es poden aïllar en els reactors anaerobis poden ser sensibles a diversos compos-
tos intermedis que es produeixen durant el procés. Per tant, s’estableixen equilibris segons la 
composició del substrat que cal digerir i que, amb certa facilitat, es poden trencar davant de 
pertorbacions (Flotats, 2014).  
Els equilibris químics es constitueixen fonamentalment en el medi líquid. El més important 
és l’equilibri CO2/HCO3
-, que ajuda a regular el pH en moments d’acumulació d’àcids. 
També és destacable la transferència de gasos entre la fase líquida i la fase gasosa. La dinàmica 
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dels equilibris químics, el pH i la transferència líquid/gas afecta l’estabilitat del procés biolò-
gic. A més, cal tenir present el rang de temperatures amb què es desitja treballar, psicròfil 
(per sota de 25 ºC), mesòfil (entre 25 i 45 ºC) o termòfil (entre 45 i 65 ºC), ja que aquesta 
determinarà aquells microorganismes que presentin qualitats òptimes de creixement als rangs 
de temperatura prèviament esmentats (Keshtkar et al., 2001). 
 
2.1. Bioquímica dels processos 
La bioquímica de la digestió anaeròbia (Fig. 2-1) consta de cinc etapes principals: la desinte-
gració, la hidròlisi, l’acidogènesi, l’acetogènesi i la metanogènesi.  
Totes les etapes es desenvolupen simultàniament dins el reactor, però la desintegració i la hi-
dròlisi són els dos processos que limiten el sistema general que només ocorre amb els residus 
sòlids. Com a conseqüència d’aquesta limitació, és recomanable incloure un pretractament del 
substrat —si és particulat— abans de la digestió anaeròbia (Fiotto, 2013; Batstone et al., 2002). 
 
 
Figura 2-1. Esquema de la digestió anaeròbica. Font: Appels et al. (2008), citat per Ortiz (2015). 
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2.1.1. Desintegració i hidròlisi 
La hidròlisi és una etapa que consisteix en la transformació de les macromolècules obtingudes 
després de passar per una primera etapa, la desintegració, en què el material particulat o bio-
polímers es divideix en carbohidrats, lípids i proteïnes, ja que, en cas contrari, els microorga-
nismes no poden utilitzar la matèria orgànica directament. La hidrolització és un procés que 
s’encarrega de fragmentar els polímers mitjançant l’acció d’enzims extracel·lulars —cel·lula-
ses, lipases i proteases— i transformar-los en sucres, àcids grassos de cadena llarga (AGCL), 
aminoàcids i alcohols (Batstone et al., 2000). 
L’etapa hidrolítica és la que limita la velocitat global del procés, per la qual cosa requereix 
l’acció d’un atac enzimàtic sobre el substrat perquè s’alliberin els compostos orgànics que els 
microbis no poden descompondre. L’aplicació de pretractaments fisicoquímics permeten ob-
tenir un augment de la velocitat de l’etapa (Edwin, 2011). 
Els principals microorganismes responsables de les reaccions d’hidròlisi són bacteris anaero-
bis obligats (Streptococcus) i facultatius (Enterobacteris). A més, es poden trobar altres gèneres, 
com per exemple els següents: Enterobacter, Bacillus, Bacteroides, Micrococcus, Peptostreptococcus, 
Clostridium, Propionibacterium i Lactobacillus (Ribes, 2004; Deublein i Steinhauser, 2011). 
 
2.1.2. Acidogènesi o fermentació 
Els bacteris acidogènics fermentatius assimilen els productes de la hidròlisi mitjançant la glu-
còlisi i els degraden en àcid acètic i hidrogen. Tanmateix, es produeixen altres àcids grassos 
volàtils (AGV), com l’àcid propiònic, el valèric i el butíric (Fiotto, 2013), que es poden ob-
servar amb detall a la taula 2-1. 
Així doncs, els bacteris acidogènics fermentatius són de tipus facultatiu i anaerobis estrictes. 
Els gèneres més rellevants de «bacteris formadors d’àcids» són: Bacteroides, Clostridium i Bifido-
bacterium (Rosenkranz, 2013). 
 
 




Reacció acidificació monosacàrid 
𝐺𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎 + 2𝐻2𝑂 → 2𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡 + 4𝐻2 + 2𝐶𝑂 +  𝐻
+
2 
𝐺𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎 + 2𝐻2 → 2𝑃𝑟𝑜𝑝𝑖𝑜𝑛𝑎𝑡 + 2𝐻𝑂2 +  𝐻
+ 




Si volem que la digestió anaeròbica prossegueixi, és imprescindible la intervenció del procés 
d’acetogènesi que degrada els AGV en àcid acètic (Acetogènesi acidoclàstica) i hidrogen per 
mitjà de l’acetogènesis hidrogenoclàstica (Fiotto, 2013). L’hidrogen té un paper indispensable, 
ja que s’utilitza com un acceptador d’electrons i les reaccions del procés (acetogènesi) s’han de 
produir exclusivament a baixa pressió parcial d’hidrogen per tal que les reaccions siguin favo-
rables, des del punt de vista termodinàmic, tal com mostra la figura 2-2 (Ribes, 2004; Moreno, 
2014). 
 
Figura 2-2. Variació de l’energia lliure de Gibbs (KJ/g DQO del substrat) en funció de la pres-
sió parcial de H2. Línies contínues: 35 ºC; línies discontínues: 55 ºC (Flotats, 2014). 
Taula 2-1. Reaccions acidogènesi de la glucosa. Font: Batstone et al. (2002) citat per 
Flotats (2014). 
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Per tal de baixar la pressió parcial d’H2, es crea una relació sintròfia entre els bacteris acetò-
gens i metanògens hidrogenòfils, ja que aquests últims consumeixen l’hidrogen per transfor-
mar-lo en metà (Taula 2-2). A més, s’ha descobert que els bacteris SAO (oxidants sintròfics 
d’acetat) com T. phaeum i T. lettingae tenen la capacitat de créixer en substrats mitjançant fer-
mentació homoacetogènica, com ara en sucres, alcohols o H2 (Moreno, 2014).  
Aquest vincle entre els bacteris metanògens consisteix en la capacitat que tenen per créixer 
en substrats emprant un procés d’homoacetogènesi que consumeix H2 i CO2 per produir 
acetat, i crea una segona via per disminuir la concentració d’H2. Però, si en el pas d’acetat a 
CH4 es genera inhibició dels bacteris acetògens per concentració elevada de NH3, els bacteris 
SAO produeixen la reacció d’homoacetogènesi a la inversa i degraden l’acètic a H2, perquè 
els consumeixin els metanògens hidrogenòfils per tal de produir CH4 (Batstone et al., 2002; 
Ribes, 2004; Moreno, 2014). 
Alcohol i àcid làctic   ∆𝑮°
 ′
(𝒌𝑱/𝒓𝒆𝒂𝒄𝒄𝒊ó) 
𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 + 𝐻2𝑂 → 𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡 +  𝐻
+ + 2𝐻2 +9.6 
𝐿𝑎𝑐𝑡𝑎𝑡− + 2𝐻2𝑂 → 𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
−1 +  𝐻+ + 2𝐻2 + 𝐻𝐶𝑂3
− -4.2 
Àcids grassos volàtils 
𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡− + 4𝐻2𝑂 →  𝐻
+ + 4𝐻2 + 2𝐻𝐶𝑂3
− +104.6 
𝑃𝑟𝑜𝑝𝑖𝑜𝑛𝑎𝑡− + 3𝐻2𝑂 →  𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 3𝐻2 + 𝐻𝐶𝑂3
− +76.1 
𝐵𝑢𝑡𝑖𝑟𝑎𝑡− + 2𝐻2𝑂 →  2𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 2𝐻2 +48.1 
𝑉𝑎𝑙𝑒𝑟𝑎𝑡− + 3𝐻2𝑂 →  3𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
− + 2𝐻+ + 4𝐻2 +96.2 
Aminoàcids 
𝐴𝑙𝑎𝑛𝑖𝑛𝑎 + 3𝐻2𝑂 →  𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 2𝐻2 + 𝐻𝐶𝑂3
− + 𝑁𝐻4
+ +7.5 
𝐴𝑠𝑝𝑎𝑟𝑡𝑎𝑡− + 4𝐻2𝑂 →  𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 2𝐻2 + 2𝐻𝐶𝑂3
− + 𝑁𝐻4
+ -14.0 
Taula 2-2. Reaccions acetogèniques del sistema anaerobi. (Stams, 1994). 
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𝐿𝑒𝑢𝑐𝑖𝑛𝑎 + 3𝐻2𝑂 →  𝑖𝑠𝑜𝑣𝑎𝑙𝑒𝑟𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 2𝐻2 + 𝐻𝐶𝑂3
− + 𝑁𝐻4
+ +4.2 
𝐺𝑙𝑢𝑡𝑎𝑚𝑎𝑡− + 4𝐻2𝑂 →  𝑃𝑟𝑜𝑝𝑖𝑜𝑛𝑎𝑡
− + 𝐻+ + 2𝐻2 + 2𝐻𝐶𝑂3
− + 𝑁𝐻4
+ -5.8 
𝐺𝑙𝑢𝑡𝑎𝑚𝑎𝑡− + 7𝐻2𝑂 →  𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑡





Per acabar, l’última etapa del procés anaerobi es caracteritza per la conversió d’acètic i hidro-
gen en metà i diòxid de carboni. La metanogènesi es realitza a partir de dues vies: la hidro-
genotròfica (1-1) i l’acetoclàstica (1-2), cadascuna d’aquestes catalitzada per un tipus d’arque-
obacteris, en què predominen els gèneres Methanosarcina i Methanosaeta (Flotats, 2014).  
En la metanogènesi hidrogenotròfica, els arqueobacteris utilitzen l’hidrogen com a donant 














𝐻2𝑂          ∆𝐺
° ′ =  −33,9 𝑘𝐽 (1-1) 
En canvi, en la metanogènesi acetotròfica, les arquees utilitzen l’àcid acètic per produir el 
metà, i que alhora també es transforma o bé en diòxid de carboni o bé en bicarbonat: 
𝐶2𝐻3𝑂2
− + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻4 + 𝐻𝐶𝑂3
−          ∆𝐺°
 ′
=  −31,05 𝑘𝐽 (1-2) 
La primera via genera una quantitat de metà que correspon aproximadament al 30 % del 
substrat inicial de purins, mentre que la segona equival a una proporció del 70 %. Aquesta 
última xifra correspon, doncs, al metà que formarà part del biogàs que es produeix al final 
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3. TECNOLOGIA ANAERÒBIA SBR 
En primer terme, el procés de tractament biològic de residus es va gestar a principis del 
segle XX al voltant de l’eix principal de les aigües residuals basades en un flux discontinu (Irvine 
i Ketchum, 1989). A la dècada dels setanta, es va desenvolupar els fonaments del funcionament 
del reactor discontinu per lots (SBR), ja que els equips informàtics de control van progressar 
paulatinament per poder minimitzar els costos d’operació del reactor (Wilderer et al., 2001).  
En segon terme, i quant a les característiques dels SBR, cal destacar els aspectes que es pre-
senten tot seguit (Magrí, 2007): 
 la flexibilitat operacional a l’hora d’ajustar-se a les variacions en les característiques i 
el requeriment de qualitat del substrat que és necessari que es tracti; 
 la millora de la decantació quan la mescla es troba en fase de repòs; 
 els alts temps de residència de sòlids (TRS) i els temps de residència hidràulic (TRH) 
proporcional a la duració de cada cicle (Rosenkranz, 2013); 
 la selecció dels microorganismes que prevenen l’increment de microorganismes fila-
mentosos a partir de una relació F/M (substrat/microorganisme) favorable i que 
afavoreixi la floculació1 de la biomassa i la sedimentació (Ortiz, 2015); 
 el tractament de substrats amb un rang elevat de concentracions contaminants (Lit-
chifield, 1991); 
 la concentració màxima de matèria orgànica biodegradable que es produeix al co-
mençament de l’etapa de reacció, tot comparant-lo amb altres tecnologies de flux 
continu, com ara els CSTR (Rosenkranz, 2013). 
I en darrer terme, s’han proposat diferents variants del reactor SBR, com ara el SBBR o 
AnSBR, aquest últim com a alternativa al sistema de fangs activats. En aquest treball, es 
modelitzarà un reactor AnSBR considerat com un procés de creixement en suspensió amb 
reacció i separació de la fase líquida i sòlida (Irvine et al., 1997; Fiotto, 2013). Així doncs, els 
AnSBR s’han aplicat a un gran ventall de substrats, cosa que demostra una bona eficiència 
                                                 
1 Per «floculació» s’entén el tractament al qual se sotmeten els sòlids disgregats dispersos en el si d’un fluid per 
a formar agregats de partícules que facin possible la separació del sòlid per sedimentació o per filtració (Termcat, 
2000). 
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en la reducció de la DQO. A tall d’exemple, es va aconseguir reduir un 73 % de matèria 
orgànica total d’aigües residuals de purins amb una carga orgànica de 0.7-1.2 g DQO·L-1·d-1 
(Massé et al., 1997) o una reducció entre el 80 % i el 90 % d’aigües residuals d’una indústria 
cervesera (Li et al., 2005); tanmateix, s’ha utilitzat per aigües residuals del processament de vi 
per tal d’obtenir una eliminació del 98 % de la matèria orgànica amb una carga inicial de 8.6 g 
DQO·L-1·d-1(Ruiz et al., 2001). 
 
3.1. Reactor discontinu seqüencial anaerobi (AnSBR) 
L’operació d’un AnSBR pel tractament de la fracció líquida de purins està composta de cinc 
etapes (Figura 3-1) que es repeteixen cíclicament al llarg del temps i que proporcionen la 
capacitat adaptativa a diferents modalitats de tractament. Les fases d’aquest procés són l’ali-
mentació o l’emplenat, la reacció, la sedimentació, la descàrrega de l’efluent i la purga, on el 
material digerit s’acumula a la base del reactor després del procés de sedimentació, fet que 
produeix un control de l’eficiència segons la granulació dels fangs (Magrí, 2007; Fiotto, 2013).  
 
Figura 3-1. Esquema del cicle de digestió anaeròbica en un AnSBR. Font: Metcalf & Eddy 
(1991) citat per Massé (1995), Fiotto (2013) i Ortiz (2015). 
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3.1.1. Fase d’alimentació o emplenat 
Abans d’iniciar el procés d’alimentació, cal destacar que, en el reactor, hi pot romandre un 
volum de fangs biològics del cicle anterior. En la primera fase, doncs, entra el substrat fins 
que omple tot el volum del líquid disponible del reactor al més aviat possible, tenint en 
compte el volum digerit romanent dins el reactor a l’inici de cada cicle. Es considera, per 
tant, que hi ha agitació i que, durant tot moment, la mescla esdevé homogènia, cosa que 
permet incloure un model de reacció de manera més elemental i bàsica. 
Un augment del temps d’alimentació provoca baixes concentracions de substrat a l’interior 
del reactor, i així evita sobrecàrregues orgàniques a l’inici del procés i genera condicions d’ali-
mentació fed-batch, és a dir, l’alimentació per lots (Cheong & Hansen, 2008). 
 
3.1.2. Fase de reacció 
En la fase de reacció es produeixen les reaccions que comporten una variació de les concen-
tracions de compostos per a la seva transformació en productes intermedis i en biogàs. L’agi-
tació constant del procés es fa sense airejar, tot creant les condicions anaeròbiques que per-
meten una bona interacció entre el microorganisme i el substrat. El control de la fase de 
reacció és essencial, ja que correspon aproximadament a un 80 % del temps d’un cicle (Magrí, 
2007; Rosenkranz, 2013). 
 
3.1.3. Fase de sedimentació 
La fase de sedimentació comença tot just després de considerar que la reacció en el reactor 
seqüencial s’ha acabat o és menyspreable en observar la producció de biogàs diària. Durant 
aquesta fase, s’atura l’agitació per crear unes condicions estàtiques en la separació sòlid-líquid 
de la barreja. El temps escollit variarà en funció de les característiques del substrat per tal 
d’aconseguir un efluent clarificat net (Zaiat et al., 2001). 
El procés es veu afavorit mitjançant el creixement de grànuls que es formen durant les reac-
cions. Del que podem observar és que quan hi ha una mala agitació, la biomassa granular pot 
reduir i, consegüentment, augmentar el temps de sedimentació i disminuir l’eficiència en la 
segregació dels fangs biològics que es dipositaran al fons del reactor. (Michelan et al., 2009).  
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Cadascun dels bacteris de manera independent no tenen la capacitat de poder sedimentar 
perquè són sòlids col·loïdals; l’única manera de separar-los de la part líquida és mitjançant 
floculació o agregacions entre bacteris (Ribes, 2014). Si es vol que el fang biològic tingui una 
bona «sedimentabilitat», cal que hi hagi una concentració equilibrada de microorganismes 
(Jenkins et al., 1993).  
Hi ha bacteris formadors de flòculs que produeixen polímers extracel·lulars implicats en 
l’agregació, però són fràgils. En aquest sentit, actuen els bacteris filamentosos que retenen 
els bacteris en els seus filaments i creen el flòcul dins la seva estructura que li aporten més 
resistència a les unions entre els bacteris (Higgins i Novak, 1997; Ribes, 2014).  
Un dels problemes a l’hora de sedimentar els microorganismes són les anomalies (Figura 3-2) 
que poden aparèixer en les estructures que creen els bacteris filamentosos (microestructura i 
macroestructura), a causa ja sigui d’una presència excessiva que formaran bulking filamento-
sos (b) o bé una deficiència que crea flòculs «punta d’agulla» (c), i a més, de la insuficiència 
de bacteris formadors de flòculs que s’associen a aquesta formació d’estructura oberta (a) 
(Ribes, 2014). 
 
Figura 3-2. Estructures dels microorganismes filamentosos i formadors de flòculs (Ribes, 2014). 
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3.1.4. Fase de descàrrega 
Quan finalitza la fase de sedimentació, es desprèn del reactor la part líquida de la barreja 
(efluent clarificat) mitjançant una bomba hidràulica. La sortida de l’efluent ha d’estar a una 
altura per sobre la capa límit on s’establirà la biomassa sedimentada abans de ser purgada, 
perquè no pugui remoure la capa sòlida de SST, es conservi el fang activat granulat i elimini 
els microorganismes amb poca capacitat per sedimentar (Massé i Masse, 2000). 
 
3.1.5. Fase de purga 
L’última etapa que tanca el cicle només es realitza d’acord amb la concentració final de sòlids 
suspesos totals (SST) que es troben al reactor després de la fase de sedimentació. Si se sobre-
passa el límit preestablert que es calcula en funció de la concentració dels fangs en la zona 
decantada, s’extreu part del fang de tal manera que es conserva part de la biomassa activa 
perquè en els nous cicles segueixi-hi havent una igualtat de microorganismes eficients i no 
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4. MODELITZACIÓ MATEMÀTICA DE LA DIGESTIÓ ANAERÒBIA 
Els models matemàtics es creen mitjançant fórmules matemàtiques i serveixen com a instru-
ment per investigar i aplicar el coneixement assolit pel desenvolupament de sistemes com-
plexes amb la finalitat d’obtenir resultats per a la seva avaluació experimental. També és in-
teressant per optimitzar i preveure el comportament dels sistemes reals amb una exactitud 
admissible que faciliti l’operació i el disseny dels diferents processos.   
Els processos biològics són complexos, fet que cal considerar una gran nombre de processos 
i components per tal de reproduir de manera aproximada la realitat. A més, s’ha de tenir en 
compte que, quan augmenta la complexitat d’aquest model, ho fa també el temps de càlcul i 
el nombre de paràmetres que es contemplen. Tot plegat, produeix un increment del grau 
d’incertesa dels resultats. En definitiva, sempre que es vulgui definir un model caldrà establir 
un compromís entre simplicitat i complexitat (Magrí, 2007). 
Prenent com a punt de referència el compromís anterior, el desenvolupament dels models 
matemàtics per a sistemes biològics ha de començar amb la creació de models simples que 
simulin el comportament de poblacions de microorganismes davant del consum d’un com-
post concret. Més endavant, es generaran models complexos microbiològicament amb la 
unió de diversos models senzills i, de retruc, s’incorporen aspectes bioquímics fins que s’ob-
tingui un model prou sofisticat. Totes les addiccions d’un model han d’haver estat prèviament 
estudiades i validades per tenir la certesa que s’està treballant a partir d’una base sòlida i fiable 
(Edwin, 2011). 
L’interès que desperten els processos anaerobis, l’aparició de noves aplicacions d’aquest pro-
cés i els avenços en el camp de la digestió anaeròbia ha creat la necessitat d’investigar-la amb 
més profunditat. El 1997, l’Associació Internacional de l’Aigua (IWA) va decidir formar un 
grup de treball encarregat de proposar un primer model per a la digestió anaeròbia, que pa-
rametritzés la seva estructura i poses èmfasi en una visió general per evitar les especificacions 
del procés en qüestió (Ribes, 2004; Ortiz, 2015).  
Uns anys més tard, l’any 2002, es va publicar un primer model anomenat ADM1 (Anaerobic 
Digestion Model Nº 1) que avui en dia continua sent un dels models més avançats sobre 
aquest aspecte i es considera el model de referència en la digestió anaeròbia, perquè aporta 
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una estructura que permet ser utilitzada com a base de treball per incorporar millores i abocar 
noves actualitzacions (Batstone et al., 2002; Flotats, 2014). 
4.1. Model ADM1 
El model ADM1 simula els processos relacionats amb la bioconversió de substrats orgànics 
en CH4 i CO2 com a productes principals, i a més, simula la transformació de la matèria en 
altres subproductes. Aquestes transformacions de la matèria orgànica dins del reactor impli-
quen cinètiques de reacció complexes i un gran nombre de reaccions que ocorren simultàni-
ament i tant poden ser bioquímiques com fisicoquímiques (Yu et al., 2013).  
Els diferents processos fisicoquímics que es preveuen en el model ADM1 són equilibris quí-
mics que afecten la dinàmica i l’estabilitat general del procés, així com l’equilibri dinàmic 
entre anions i cations o l’equilibri de diferents espècies químiques en el medi líquid (transfe-
rència entre la fase líquid-gas). 
 
4.1.1. Cinètica de la hidròlisi i la desintegració 
Pel que fa als processos bioquímics, estan compresos per les cinc etapes exposades a l’apartat 
sobre el principi de la digestió anaeròbia. Convé assenyalar, doncs, que en el model ADM1 
les etapes que limiten la digestió, si el substrat està constituït principalment per material par-
ticulat, són la desintegració i la hidròlisi, i estan representades per una cinètica de primer ordre, 
mostrada a l’equació (4-1) on K és la constant de velocitat d’hidròlisi o de la desintegració.  
En el cas de la desintegració, la cinètica es produeix respecte de la concentració del compost 
particulat (Xc); en canvi, en la hidròlisi es determina respecte de la concentració dels compo-





= −𝐾 · 𝑋 (4-1) 
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4.1.2. Cinètica del creixement del substrat soluble 
La cinètica d’utilització dels substrats solubles es modelitza mitjançant una cinètica de Mo-
nod, tal com es representa a l’equació (4-2). Aquesta és de primer ordre respecte de la bio-
massa X amb una constant de reacció de creixement en funció de la concentració del substrat S 
(Ortiz, 2015). L’expressió cinètica que en resulta evidencia l’eliminació del substrat segons el 
creixement dels microorganismes. 
On Ks és la constant de saturació, Kmàx és la velocitat de consum màxim del substrat específic 
i es pot relacionar amb el rendiment del substrat en biomassa (Y) i la velocitat màxima de 
creixement específic (μm) amb l’equació (4-3). 
Si se substitueix l’equació (4-2), s’aconsegueix l’expressió cinètica següent: 
 
4.1.3. Cinètica del creixement de la biomassa 
La taxa de creixement dels microorganismes està parametritzada per les funcions de creixe-
ment i lisi de les poblacions microbianes i es duu a terme mitjançant la cinètica de primer 
ordre (4-5):  
Aquí, X representa la concentració de la biomassa que s’ha establert, Kd és la constant de lisi, 
i μ és la velocitat específica de creixement que depèn de la taxa màxima de creixement (μm) i 



















· 𝑋 (4-4) 
𝑑𝑋
𝑑𝑡
= 𝜇 · 𝑋 − 𝐾𝑑 · 𝑋 (4-5) 
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4.1.4. Cinètica d’inhibició 
Respecte de les inhibicions dins el model ADM1, cal remarcar que no es preveu la inhibició 
de la metanogènesi provocada per l’acumulació de AGCL, però sí la provocada per l’H2 i 
NH3 en els bacteris acetogènics i metanogènics acetoclàstics, respectivament. La inhibició 
dels dos compostos s’expressa mitjançant la expressió cinètica no competitiva reversible (4-7) 
que multiplica a l’expressió de la velocitat de creixement específica (4-6). 
On I és el factor d’inhibició, comprès entre 0 o 1, S és la concentració de l’inhibidor corres-
ponent i KI és la constant d’inhibició. Quan més baix és el valor de KI més baixes seran les 
concentracions de S i, per tant, es notarà el seu efecte inhibitori. 
4.2. Estructura de l’ADM1 
Originàriament, l’ADM1 considera 19 processos de bioconversió —cinètica bioquímica— i 
24 espècies —variables dinàmiques—, però després de la incorporació dels microorganismes 
SAO (Xsao), modelitzats dinàmicament per Moreno (2014) i implementats en el model 
ADM1 per un AnSBR per Ortiz (2015), ja que afavoreix el procés de digestió a altes concen-
tracions d’NH3 en ser més resistents, amb el conjunt, s’arriba a un total de 22 processos i 25 
espècies mostrades a les taules 4-1 i 4-2. 
Un cop s’incorporen els processos i les espècies adients per als bacteris SAO, s’inclouen a la 
matriu de Petersen (Taules 4-3 i 4-4), la responsable que es descrigui en el sistema biològic 
de digestió anaeròbia, i a on s’afegeixen els components en diferents columnes i els processos 
en files. A banda d’això, cal considerar el vector de velocitats de reacció dirigits a cadascun 
dels processos establerts (Taula 4-5).  
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Convé destacar que l’ADM1 no preveu totes les espècies que podrien existir durant el procés; 
per tant, amb l’objectiu d’evitar la complexitat, s’inclouen només els microorganismes més 
rellevants durant la digestió. Per posar un exemple, el model considera una única població 
d’arquees metanogèniques acetoclàstiques de les dues existents (Flotats, 2014).  
Ssu Monosacàrids Xch Carbohidrats 
Saa Aminoàcids Xpr Proteïnes 
Sfa Àcids grassos de cadena llarga Xs Lípids 
Sva Valerat total Xsu Degradadors de sucres 
Sbu Butarat total Xaa Degradadors d’aminoàcids 
Spro Propionat total Xfa Degradadors de AGCL 
Sac Acetat total Xc4 Degradadors de valerat i butirat 
Sh2 Hidrogen total Xpro Degradadors de propionat 
Sch4 Metà total Xac Degradadors d’acetat 
Sic Carboni inorgànic Xh2 Degradadors d’hidrogen 
Sin Nitrogen inorgànic Xsao Degradadors d’acetat i d’hidrogen 
SI Solubles inerts Xi Partícules inertes 
Xc Compost   
 
1 Desintegració 12 Metanogènesi d’H2 
2 Hidròlisi de carbohidrats 13 Lisi de Xsu 
Taula 4-1. Components considerats en el model ADM1. Adaptat d’Ortiz (2015) 
Taula 4-2.  Processos considerats en el model ADM1.  
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3 Hidròlisi de proteïnes 14 Lisi de Xaa 
4 Hidròlisi de lípids 15 Lisi de Xla 
5 Acidogènesi de sucres 16 Lisi de Xc4 
6 Acidogènesi d’aminoàcids 17 Lisi de Xpro 
7 Acidogènesi de AGCL 18 Lisi de Xac 
8 Acetogènesi de valerat 19 Lisi de Xh2 
9 Acetogènesi de butirat 20 Consum d’acetat per Xsao 
10 Acetogènesi de propionat 21 Lisi de Xsao 
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Taula 4-3. Coeficients de reacció bioquímics i equaciones cinètiques de compostos solubles. Adaptat de Batstone et al. (2002). 
Comp. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 
Procés Ssu Saa Sfa Sva Sbu Spro Sac Sh2 Sch4 Sic Sin Si 
1                      fsi,xc 
2 1             
3   1            
4 1-fali  fali    
 
      
5 -1    (1-Ysu)·fbu,su (1-Ysu)·fpro,su (1-Ysu)·fac,su (1-Ysu)·fh2,su  −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 6 - Ysu · Nb   
6   -1  (1-Yaa)·fva,aa (1-Yaa)·fbu,aa (1-Yaa)·fpro,aa (1-Yaa)·fac,aa (1-Yaa)·fh2,aa  −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 6 Naa- Yaa · Nb   
7    -1    (1-Yla)·0,7 (1-Yla)·0,3   - Yfa · Nb   
8     -1  (1-Yc4)·0,54 (1-Yc4)·0,31 (1-Yc4)·0,15   - Yc4 · Nb   
9      -1  (1-Yc4)·0,8 (1-Yc4)·0,2   - Yc4 · Nb   
10       -1 (1-Ypro)·0,57 (1-Ypro)·0,43  −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 10 - Ypro · Nb   
11        -1  (1-Yac) −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 11 - Yac · Nb   
12         -1 (1-Yh2) −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 12 - Yh2 · Nb   
13               
14               
15               
16               
17               
18               
19               
20        -1 (1-Ysao1)  −∑𝑐𝑖 · 𝜈𝑖, 20 - Ysao1·Nb   
21               
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Taula 4-4. Coeficients de reacció bioquímics i equaciones cinètiques de compostos particulats. Adaptat de Batstone et al. (2002). 
Comp. 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 
Procés Xc Xch Xpr Xs Xsu Xaa Xfa Xc4 Xpro Xac Xh2 Xsao Xi 
1 -1 fch,xc fpr,xc fli,xc                 fxi,xc 
2  -1             
3     -1                     
4    -1           
5         Ysu                 
6      Yaa         
7             Yfa             
8        Yc4       
9               Yc4           
10         Ypro      
11                   Yac       
12           Yh2    
13 1       -1                 
14 1     -1         
15 1           -1             
16 1       -1       
17 1               -1         
18 1         -1     
19 1                   -1     
20            Ysao1   
21 1                     -1   
22                       Ysao2   
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Taula 4-5. Velocitats de reacció pels processos de l’ADM1. Adaptat de Batstone et al. (2002). 
Procés Velocitats de reacció 
1 𝐾𝑑𝑖𝑠 ·  𝑋𝑐ℎ 
2 𝐾ℎ𝑦𝑑.𝑐ℎ ·  𝑋𝑐ℎ 
3 𝐾ℎ𝑦𝑑.𝑝𝑟 ·  𝑋𝑝𝑟 













































































· 𝐼𝑝𝐻 · 𝑋𝐻2 
13 𝐾𝑑.𝑠𝑢 ·  𝑋𝑠𝑢 
14 𝐾𝑑.𝑎𝑎 ·  𝑋𝑎𝑎 
15 𝐾𝑑.𝑓𝑎 ·  𝑋𝑓𝑎 
16 𝐾𝑑.𝑐4 ·  𝑋𝑐4 
17 𝐾𝑑.𝑝𝑟𝑜 ·  𝑋𝑝𝑟𝑜 
18 𝐾𝑑.𝑎𝑐 ·  𝑋𝑎𝑐 










· 𝐼𝑝𝐻 · 𝑋𝑠𝑎𝑜 







· 𝐼𝑝𝐻 · 𝑋𝑠𝑎𝑜 
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5. METODOLOGIA 
En aquest apartat es descriuen els protocols de treball utilitzats per desenvolupar els nous 
models en les diferents etapes de l’AnSBR. S’especifiquen, doncs, les bases teòriques i les 
equacions que s’implementaran per assolir les consideracions de cada sistema.  
Quan s’hagin desenvolupat els diferents models, ja es podran combinar per tal de representar 
un cicle del reactor AnSBR. Les dades de sortida de cada etapa connecten amb les etapes 
posteriors i, a la vegada, enllacen les dades de cada cicle. 
5.1. Model d’alimentació 
5.1.1. Consideracions prèvies 
• En l’etapa d’alimentació es considera un reactor semicontinu (fed-batch), perquè entra un 
afluent de matèria orgànica dins del reactor. La barreja del substrat contingut en el reactor i 
l’afegit es contemplen com una mescla homogènia durant tot el procés.  
• Durant la fase d’emplenat hi ha una reacció tant en la barreja del substrat entrant com en 
el substrat que roman dins del reactor a l’inici del procés de cada cicle.  
• El temps d’alimentació (tf) està definit per la relació entre el volum que cal omplir a l’inici 
de cada cicle (Vf) i el cabal d’entrada de l’alimentació (Qe). 
5.1.2. Desenvolupament del model 
Per modelitzar l’alimentació s’utilitza l’equació del balanç de matèria del substrat inicial in-
troduït en el reactor i que s’obté a partir de l’equació: 
Substrat acumulat = entrada substrat – sortida substrat ± substrat reaccionant 
D’aquesta manera, l’equació del balanç de matèria en el reactor és la següent: 
𝑑(𝑉 · 𝐶𝑖)
𝑑𝑡
= (𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 − 𝑄𝑠 · 𝐶) + 𝑉 · 𝑟𝑖 (5-1) 
El primer terme de l’equació (5-1) indica la variació de la concentració d’un component del 
substrat (Ci) respecte del temps (t), i representa l’acumulació del substrat; el segon terme 
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representa l’aportació de substrat a partir d’una diferència d’entrada i de sortida de cabal, Qe 
i Qs; on Ca representa el material entrant i C la concentració de matèria que està dins del 
reactor, i el tercer terme mostra la taxa de reacció bioquímica de la matèria del sistema per 
unitat de volum, de taxa de reacció ri. Com que es tracta d’un reactor semicontinu, el cabal 
de sortida (QS) és nul i, per tant, l’equació (5-1) es transforma en: 
𝑑(𝑉 · 𝐶𝑖)
𝑑𝑡
= 𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 + 𝑉 · 𝑟𝑖 (5-2) 










Si se substitueix la variació de la concentració d’un component del substrat respecte del temps 
de les equacions (5-2) i (5-3), s’esdevé la fórmula (5-4). 
𝑑𝑉
𝑑𝑡
· 𝐶𝑖 + 𝑉 ·
𝑑𝐶𝑖
𝑑𝑡
= 𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 + 𝑉 · 𝑟𝑖 (5-4) 
Amb tot, es torna a confeccionar l’equació (5-4), on es reemplaça la variació de volum en el 
temps pel cabal (5-5), resultant en l’equació (5-6). 
𝑑𝑉
𝑑𝑡





+ 𝑄𝑒 · 𝐶𝑖 = 𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 + 𝑉 · 𝑟𝑖 (5-6) 




(𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 − 𝑄𝑒 · 𝐶𝑖)
𝑉(𝑡)
+ 𝑟𝑖 (5-7) 
Com es mostra a l’equació (5-5), el volum (V) que contindrà el reactor variarà segons el temps 
(t) i el cabal que entra (Qe). Aquest fet, però, esdevindrà en una relació entre la fase líquida 
que augmenta i la fase gasosa que disminueix durant l’emplenat fins que s’assoleixi el volum 
màxim de substrat. 
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Per tal de mostrar aquesta variació del volum ocupat en el reactor, s’integra l’equació (5-5) i 




= ∫ 𝑄𝑒 ·
𝑡
𝑡𝑜=0
𝑑𝑡 →   𝑉 = 𝑉𝑜 + 𝑄𝑒 · 𝑡 (5-8) 




(𝑄𝑒 · 𝐶𝑎 − 𝑄𝑒 · 𝐶𝑖)
𝑉𝑜 + 𝑄𝑒 · 𝑡
+ 𝑟𝑖 (5-9) 
Per implementar el model dins l’ADM1, s’ha optat per canviar la funció del càlcul de deriva-
des (fadmn1bx) adaptant-la al procés d’alimentació amb la incorporació de l’equació (5-9) en 
l’evolució de tots els components, perquè, quan s’introdueix la reacció, es necessita utilitzar 
la rutina de MATLAB (ode15s) per solucionar les equacions diferencials. 
La rutina es nodreix de tres entrades que corresponen a la funció que s’ha d’avaluar (Odefun), 
que, en aquest cas, seria la funció F de l’script fadmn1bx, un vector amb els intervals d’integra-
ció (TSPAN) i les condicions inicials del procés (y0) localitzades a l’script VINIT.   
L’equació que s’obté a partir del balanç de matèria (5-9) equivaldrà a la funció que s’avalua 
per solucionar el càlcul de la nova concentració de substrats (Ci), productes i microorganis-
mes durant l’alimentació (5-10). El mètode d’integració que aplica és adaptatiu, diferent al 
mètode d’Euler que es mostra a (5-11), a efectes il·lustratius, on s’observa que la concentració 
varia en funció de la concentració anterior i l’equació prèviament descrita (5-9). En el mètode 
d’Euler h representa el número de passos d’integració. 
𝑑𝐶𝑖
𝑑𝑡
= 𝑓(𝑡, 𝐶𝑖) (5-10) 
 
𝐶𝑖 = 𝐶𝑖−1 + 𝑓(𝑡, 𝐶𝑖) · ℎ (5-11) 
A partir d’aquestes dades es produeixen dues sortides —T i Y— corresponents a vectors de 
temps i solucions de la integració de la funció, respectivament. També s’estableixen unes 
opcions per la tolerància de l’error relatiu, absolut i un filtre que garanteix que l’interval de 
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temps no sigui massa ampli i passi per alt algun període d’interès —RelTol, AbsTol i 
MaxStep— (Moreno, 2014). 
5.2. Model de reacció 
5.2.1. Consideracions prèvies 
• En l’etapa de reacció es considera un reactor batch sense cap entrada i sortida de cabal amb 
una homogeneïtat del substrat gràcies a l’agitació. 
• La duració de l’etapa de reacció està definida pel diferencial diari de producció acumulada 
de biogàs. Quant a la diferència de producció acumulada de biogàs, s’assoleix un valor de 
producció determinat, que es defineix en funció del volum del reactor, ja que la producció 
diària de gas dependrà del volum i les característiques del material amb el qual s’estigui tre-
ballant. En el cas del reactor simulat, però, aquest valor es definirà com 1 m3.  
5.2.2. Desenvolupament del model 
El procés de reacció està incorporat dins del model ADM1 original. Ara bé, només s’ha 
modificat el codi amb un bucle, perquè l’ADM1 pugui calcular directament el temps que 
tarda a reaccionar el compost fins que obtingui un valor més baix que el diferencial de pro-
ducció de biogàs diari establert amb anterioritat. 
Com en el model originari, s’ha tornat a aplicar la rutina ode15s. D’una banda, s’ha modificat 
la funció del càlcul de derivades per l’alimentació, que aquest cop s’anomena fadmn2bx i que 
està plenament preparada per a la fase de reacció on no hi haurà flux de substrat entrant ni 
sortint. La fórmula (5-12) defineix el mètode integratiu pel càlcul de l’increment de cada 




= 𝑟𝑖 (5-12) 
D’altra banda, el temps d’integració es veu constantment modificat pel bucle. Les condicions 
inicials (y0) es prenen com el vector de valors dels components al temps final de l’etapa 
anterior. Això no obstant, quan s’incorpora una condició inicial, cal insistir que en la unió del 
valors de sortida de l’etapa d’alimentació (Y) i de la reacció (Y1) hi haurà una repetició de 
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dades, és a dir, s’haurà d’eliminar el vector repetit perquè no es vegi influït ni reflectit en els 
resultats, com ara en l’acumulació de biogàs. 
5.3. Model de sedimentació 
5.3.1. Consideracions prèvies 
• Durant l’etapa de sedimentació el substrat no es transforma i, per tant, no té lloc cap mena 
de reacció dins del reactor. 
• En l’etapa de sedimentació es considera que tota concentració de sòlids suspesos totals 
(SST) (DQO particulada) de l’etapa final de la reacció es troben de manera homogènia en les 
seccions en què es divideix el reactor. 
• El temps de sedimentació (Tsedim) es calcula en funció del procés de sedimentació. Aquest 
procés finalitzarà un cop en l’altura (Hs), transformada en una secció (J), s’obtingui una con-
centració mínima de SST de 10-3 kg SST/m3. En el cas que la concentració de sòlids sigui 
molt elevada i no s’assoleixi la concentració estimada, obliga el sistema a aturar el procés i 
calcular a l’altura on es trobarà la sedimentació.  
• El sobrenedant es considera amb una concentració lliure de compostos orgànics particulats 
i cendres. Pel que fa al fang, es calculen de nou els valors de concentració de SST i els com-
ponents que incorpora respecte el volum que compondran després de la sedimentació.  
• Les cendres es calculen a partir de les dades experimentals obtingudes del treball de final 
de grau de Valldosera (2016), corresponents a fracció líquida de purins. Aquestes dues anàlisis 
es tindran en compte per calcular les concentracions de SST a cada cicle, ja que es consideren 
un 23,4 % dels sòlids totals. 
5.3.2. Desenvolupament del model 
El model matemàtic desenvolupat per a la sedimentació permet observar els fluxos de matè-
ria suspesa o sedimentable que tenen lloc dins el reactor AnSBR quan s’atura l’agitació un 
cop finalitzada l’etapa de reacció. 
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Per representar el model de sedimentació global s’ha utilitzat de guia un model proposat per 
Flotats (1995), on s’estudia la sedimentació de les suspensions formades per partícules clas-
sificades en diferents categories segons la densitat i el diàmetre de cada partícula. En aquest 
estudi, es mostra un model aproximat del càlcul de la variació de concentracions en un medi 
seccionat, a més de considerar que no s’evidencien diferències significatives de diàmetre entre 
partícules. El desenvolupament global de la funció de sedimentació adSETTLING es mostra 
en el diagrama de flux que es troba a la figura 5-2.  
5.3.2.1. Evolució de la suspensió 
L’evolució d’una suspensió de partícules està representada per l’equació de continuïtat, que 
té en compte els supòsits següents (Flotats, 1995): 
 la uniformitat de la distribució de partícules de cada secció transversal del reactor en 
el moment inicial; 
 la constància de les propietats físiques per a cada partícula a fi d’evitar la presència 
d’agregacions i la fragmentació del grànul; 
 la velocitat de sedimentació de cadascuna de les partícules segons la concentració de 
la suspensió a la secció on es troba situada i les concentracions de les seccions adja-
cents; 
 el moviment de les partícules no es produeix mitjançant el fenomen de transport per 
difusió. 
 
S’aplica la llei de conservació de matèria expressada matemàticament per l’equació diferencial 






= 0 (5-13) 
En aquest cas, C representa una concentració de sòlids i φ simbolitza la densitat del flux, 
ambdós en una posició vertical (x) i temps (t) determinat. En efecte, cal tenir present les 
condicions de contorn (5-14), en què Co significa la concentració uniforme inicial, i H repre-
senta l’alçada de la columna del substrat, i que es mostren a continuació: 
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 𝐶 = 𝐶𝑂(𝑥, 𝑡), 𝑡 = 0 
 ϕ(𝑥, 𝑡) = 0, 𝑥 = 0 
 ϕ(𝑥, 𝑡) = 0, 𝑥 = 𝐻 
 
(5-14) 
L’evolució de la suspensió té lloc en un sistema tancat i es considera només un flux descen-
dent de fangs biològics. A conseqüència d’això, es distingeixen tres fases: la primera, a la part 
superior del reactor, perquè solament perd concentració de sòlids; la segona, per a la base del 
reactor on s’acumulen exclusivament les partícules, i la tercera fase, per les seccions intermè-
dies del reactor en què figura un flux que prové de les seccions superiors i un altre que es 
desplaça cap a les seccions inferiors.  
Les equacions utilitzades amb el mètode d’integració per a les tres fases són (5-15), (5-16) i 
(5-17), respectivament, i en funció de la concentració i del flux en un temps j i en una secció i. 
C(i, j) = C(i, j − 1) −
∆𝑡
∆𝑥
·  ϕ(i, j − 1) (5-15) 
 
C(i, j) = C(i, j − 1) +
∆𝑡
∆𝑥
·  ϕ(i − 1, j − 1) (5-16) 
 
C(i, j) = C(i, j − 1) −
∆𝑡
∆𝑥
· ( ϕ(i, j − 1) − ϕ(i − 1, j − 1)) (5-17) 
Per observar amb més claredat l’efecte del flux descendent respecte de les concentracions de 
fangs a cada interval, a la figura 5-1 es mostra l’evolució de la suspensió de sòlids i la superfície 
límit entre la part sòlida i la part líquida d’un substrat totalment homogeni en el temps inicial. 
A més, es pot observar un contrast pronunciat des del punt de vista qualitatiu entre les con-
centracions mostrades en seccions agrupades (A, B, C i D). Aquestes delimitacions varien 
gradualment a causa de l’acumulació de partícules que figuren a la base, ja que modifica la 
velocitat de sedimentació de les partícules de les capes superiors fins que es completa el 
procés amb la distinció d’un grup de seccions a la part superior del reactor amb aigua residual 
clarificada lliure de partícules (A) i unes seccions al fons del reactor on dipositen els fangs 
biològics (D).  




Figura 5-1. Evolució de la sedimentació zonal en un procés discontinu (Ribes, 2004). 
 
5.3.2.2. Determinació del flux de sedimentació 
La densitat del flux (ϕ) que s’aplica a la equació de continuïtat (5-13) depèn exclusivament 
de la concentració local de fangs (C) i de la velocitat de sedimentació d’aquests fangs (u) que 
també variarà en funció de la concentració de sòlids (Ribes, 2004): 
ϕ(C) = 𝑢(𝐶) · 𝐶 (5-18) 
Per aplicar l’equació del flux (5-18) dins del codi es genera un bucle temporal que calcula la 
densitat de sedimentació (ϕ) de la concentració de sòlids (C) de cada interval (i), a partir de 
la diferència entre les seccions. L’expressió del mètode d’integració és la següent: 
ϕ(i) = 0,5 · (𝑢(𝐶(𝑖 + 1))) · (𝐶(𝑖 + 1) + 𝐶(𝑖)) − (𝑢(𝐶(𝑖 + 1))) · (𝐶(𝑖 + 1) − 𝐶(𝑖)) (5-19) 
  
5.3.2.2. Determinació de la velocitat de sedimentació 
A continuació, s’escull un model simple per considerar que els fangs només tenen un flux 
descendent a l’hora de sedimentar i, d’aquesta manera, s’eliminen els efectes de flux ascen-
dent provocats per la força de flotació (Ribes, 2004). Quan la concentració de partícules 
experimenta un augment, la força d’interacció entre aquestes aporta una resistència que 
alenteix la sedimentació i, en conseqüència, la velocitat de la suspensió de sòlids, que es 
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transforma en una funció condicionada per la concentració de partícules variant en cada 
secció del reactor. 
En el treball realitzat per Montiel (2015), l’equació de la velocitat de sedimentació real (u) 
es determina experimentalment mitjançant assaigs amb biomassa de fracció líquida de pu-
rins de porc. Els paràmetres que la conformen són la velocitat de sedimentació terminal 
de les partícules (uo) en unitats metre per segon, la concentració variant de SST (C), una 
concentració màxima (A) expressats en kg SST/m3 i un exponent (n). 




𝑢 = 10−49 · (200 − 𝐶)19,9 (5-21) 
Per utilitzar la fórmula (5-21), s’han substituït les unitats per hores del component de la 
funció de la velocitat o velocitat terminal (uo) que té un valor numèric per 10
-49. Si s’afegei-
xen les modificacions pertinents, s’obté l’equació (5-22) amb unitats de metres per hora. 
Aquesta equació passarà a ser una funció interna (FUNPOR) del model de sedimentació 
(adSETTLING). 
𝑢(𝐶) = 3,60−46 · (200 − 𝐶)19,9 (5-22) 
 
5.3.2.3. Paràmetres geomètrics, increments d’espai i temps, i intervals 
En el model general s’han introduït les variables operacionals del procés que atraurà el codi 
de sedimentació que són les següents: l’altura de la fase líquida del reactor (H), l’altura límit 
de la sedimentació per poder aturar el procés quan la concentració sigui inferior a un valor 
(Hs), i els intervals en què es dividirà el reactor (Ns). La condició per la qual el sistema fun-
cioni correctament, i es mantingui estable, és la relació següent: 
𝑢𝑚𝑎𝑥 · ∆𝑡 
∆𝑥
≤ 1 (5-23) 
En primer lloc, s’ha calculat l’increment d’espai (Δx) per mitjà de la divisió de l’altura del 
reactor entre els intervals definits: 
∆𝑥 = 𝐻/𝑁𝑠 (5-24) 
46   
 
 
A continuació, es calcula l’increment de temps (Δt), tot considerant la condició (5-23) que 
mostra que aquest increment ha der ser més petit o igual a l’increment d’espai dividit per la 
velocitat màxima de sedimentació (umax), per tal que el mètode sigui estable (Flotats, 1995). 
Per tal d’assegurar la condició, s’ha optat per multiplicar per dos la velocitat màxima calculada 
a partir de l’equació (5-22), quan el límit de sòlids tendeix a 0, que és exactament quan s’as-
soleix la velocitat màxima (5-25).  
lim(𝐶) → 0;    𝑢𝑚𝑎𝑥 = 3,60






Per acabar, s’ha calculat la secció on es detectarà la concentració de partícules (J). Per estar 
completament segurs que el valor de la sedimentació és correcte i no hi hagi cap dubte que 
tots els SST estaran per sota de l’interval assenyalat, se li afegirà la suma d’un secció, i per 
tant, detectarà la concentració a un nivell o una altura per sota del que s’ha establert. 




Si la concentració del fang és molt alta i no sedimenta per sota l’altura mínima, s’hi introdu-
eixen dos bucles: l’un per aturar la sedimentació al cap d’un temps elevat, i l’altre per calcular 
l’altura en funció de les concentracions del reactor i buscar la primera secció on la concen-
tració sigui superior o igual a una concentració mínima de 10-3 kg SST/m3. Finalment, dins 
del model de sedimentació es determina la nova concentració homogènia de SST que estarà 
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 5.4. Model de descàrrega i purga 
5.4.1. Consideracions prèvies 
• Es limitarà la concentració de SST en el fang sedimentat a un valor límit. En cas que el 
valor de la concentració de SST després de l’etapa de sedimentació superi el límit, es durà a 
terme la purga del fang. En cas contrari, només es farà descàrrega del sobrenedant. 
• El temps de descàrrega (td) i el temps de purga (tp) es consideraran temps curts, ja que es 
considera que la intervenció d’aquestes fases ha de ser la mínima possible respecte del temps 
total del cicle.  
• El temps de descàrrega (td) vindrà definit pel volum de descàrrega (Vd) que estigui per 
sobre del límit de sedimentació i del cabal de sortida de l’efluent clarificat preestablert (Qd).  
Figura 5-2. Diagrama de flux del fun-
cionament de l’script adSETTLING. 
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• El temps de purga (tp) dependrà del volum a purgar (Vp) influït pel percentatge del volum 
total de fangs elegits per purgar (x) i del cabal de purga preestablert (Qp).  
 5.4.2. Desenvolupament del model 
Un cop finalitzada la fase de sedimentació, es realitza l’extracció de l’efluent clarificat. En 
primer lloc, es calcula el volum que cal decantar mitjançant la informació de l’altura que 
ocupa la concentració de fangs proporcionada pel model de sedimentació. Tot seguit, s’as-
signa un cabal suficientment alt amb l’únic objectiu de reduir el temps en què tarda el sistema 
a treure el volum del reactor. En el procés de buidatge el sobrenedant està lliure de compos-
tos orgànics particulats i només conté compostos solubles que són eliminats del sistema. 
La purga es produeix al final de la fase de decantació i s’encarrega d’extreure els fangs del 
fons del decantador. En el model, s’han implementat dues opcions, una purga total i una 
parcial, que tenen lloc quan s’arriba a una concentració mínima de sòlids suspesos totals. En 
la primera opció, s’elimina completament el volum restant del reactor, és a dir, tota la DQO 
particulada acumulada. En la segona opció, s’extreu un percentatge conegut del volum i sòlids 
del reactor per mantenir una concentració que es transforma i poder incloure-la en el volum 
inicial del nou cicle. 
 5.5. Desenvolupament del model general 
El simulador d’un reactor AnSBR consta de cinc etapes exposades en els subapartats anteri-
ors: l’emplenat, la reacció, la sedimentació, la descàrrega i la purga. Les quatre primeres etapes 
es porten a terme en cada cicle; l’última, però, només en cas que es compleixi la condició que 
s’ha esmentat amb anterioritat i que afectarà els resultats dels cicles que es desenvolupen. A 
partir de la informació prèvia es realitza un simulador del reactor AnSBR basat en l’ADM1 
(Batstone et al., 2002) i en el simulador creat per Ortiz (2015). El desenvolupament del simu-
lador té lloc mitjançant el programa MATLAB. La rutina principal del model té per nom 
mainadm1 i funciona conjuntament amb deu funcions, tres de les quals estan basades amb la 
programació del model ADM1 realitzada per Josep Illa i Xavier Flotats, i una funció de re-
presentació de les dades obtingudes a l’etapa d’alimentació i de reacció. A la figura 5-3 es 
mostra el diagrama de flux de la rutina mainadm1 on es pot observar el procés d’un reactor 
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AnSBR i les principals funcions que incorpora. A la taula 5-1 es mostren les dades d’entrada 
i sortida de cada una de les deu funcions que formen la rutina principal. 
Funció Entrada Sortida 
genMM 
Coeficients estequiomètrics de 
la digestió anaeròbia 




Constants cinètiques dels pro-
cessos de digestió anaeròbia 
Vector de paràmetres operacionals 
(KO) 
Matriu de constants cinètiques [KK] 
genVINITadmn1x 
Caracterització del substrat ro-
manent inicial en el reactor 
Vector de concentracions del subs-
trat inicial en el reactor (U) 
genFEEDING 
Caracterització del substrat que 
alimenta el reactor 
Vector de concentracions del subs-
trat alimentat (U0) 
adFILLING 
(KO), (UO), [KK], [MM], (VI-
NIT)=(U) , N, Cy: Cicle 
 
Vector de concentracions al final del 
temps d’emplenat (Y) 
Vector temps d’emplenat (T) 
NCy: Temps final d’alimentació 
adREACTION 
(KO), (Y), [KK], [MM], Cy, 
NCy 
Vector de concentracions al final del 
temps de reacció (Y1) 
Vector temps de reacció (T1) 
N: Temps final de reacció del cicle 
anterior 
adSETTLING [SS], H, Hs, Ns 
Vector de concentracions dels SST 
inicials i finals (SEDIM) 
Vector temps de sedimentació (Tse-
dim) 
Secció i altura de sedimentació (xx, 
hs) i concentració final de SST en el 
reactor (Ws) 
Taula 5-1. Descripció general de les entrades i sortides de les funcions de la rutina principal. Adaptat 
d’Ortiz (2015). 
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genSS (Yg), Ws, z 
Matriu de concentracions de sòlids, 
DQO particulada i proporcions dels 
components suspesos [SS] 
genTVr (KO), N, Tsedim, z 
Matriu de temps i volum del reactor 
en cada etapa d’un cicle [TVr] 
genGRAPHIC 
(Y), (Y1), (T), (T1), (KO), N, 
Pv (pressió vapor d’aigua), E 
Gràfiques de l’evolució dels compo-
nents en la fase d’alimentació i reac-
ció 
 
La variable z s’utilitza com una condició, perquè la funció que s’atreu a continuació efectuï 
un procediment específic dins de la funció a la qual es dirigeixi, i així es puguin distingir els 
diferents processos que calen implementar. En concret, la variable z afecta les funcions 
genTVr i genSS, mostrades a la taula 5-1. La primera s’encarrega de guardar en una matriu 
l’acumulació de temps de cada fase, l’acumulació del temps de cada cicle i el volum del reactor 
que romandrà un cop acabades cadascuna d’aquestes fases. La segona té la funció de guardar 
les concentracions dels compostos i canviar-les d’unitats de kg DQO/m3 a kg SSi/m
3, i a la 
inversa, per tal de calcular novament la concentració dels compostos suspesos abans i després 
de la sedimentació. 
Pel funcionament de la rutina mainadm1 es defineix una sèrie de paràmetres que permetran 
treballar amb el model amb unes característiques determinades que afectaran el comporta-
ment del reactor, mostrades a la taula 5-2. 
Entrada Descripció 
Cy Nombre de cicles de funcionament del reactor Rang de nombres en-
ters positius 
H Altura màxima del volum líquid del bioreactor Valor en m 
Hs Altura per sota la qual es detectarà la sedimentació Valor en m 
Taula 5-2. Descripció dels paràmetres d’entrada de la rutina mainadm1. Adaptat d’Ortiz (2015). 




Seccions en què es divideix l’altura del volum líquid 
del reactor 
Rang de números po-
sitius [200] 
x 
Percentatge d’eliminació del volum del reactor que queda en finalitzar la de-
cantació 
Ws 
Concentració límit de SST perquè no es realitzi la 
purga 
Valor en kg SST / m3 
 
Dins la taula 5-2, en el paràmetre d’altura del volum líquid (H) s’ha afegit un valor en relació 
a un reactor d’una capacitat màxima de 150 m3 de substrat, alhora també cal recordar que el 
paràmetre Ns que es referencia a les seccions que cal subdividir el reactor ha de ser un nú-
mero elevat per tal d’evitar errors en el càlcul de sedimentació. El criteri per l’altura de sedi-
mentació (Hs) depèn de l’altura a partir de la qual es vulgui considerar que es dóna per aca-
bada la sedimentació i, per tant, es pot decantar el líquid sobrenedant sense que hi hagi cap 
interacció amb el fang.  
En la purga, d’una banda un dels paràmetres que controla l’aplicació d’aquest procés és la 
concentració límit de SST (Ws) que es tria en base a la quantitat de sòlids que interessa man-
tenir dins del reactor, d’altra banda, el percentatge de purga (x) depèn de si es vol eliminar 
un gran volum i concentració de purga o conservar més quantitat de fang biològic pel cicle 
posterior. 
Durant el desenvolupament de la rutina, els paràmetres operacionals com el volum de líquid 
del reactor varien segons el procés que es realitza en cada fase. Cadascuna d’aquestes fases 
se li afegeixen nous valors per alguns paràmetres operacionals, com per exemple el cabal que, 
per un reactor AnSBR, ajuda a observar l’evolució del sistema i el temps de retenció del 
substrat durant la fase d’alimentació augmenta, ja que el cabal d’entrada és petit. 
De la rutina mainadm1 s’obtenen diferents matrius i valors de sortida que s’apilen en les ma-
trius A, B, C, D i E. Aquestes conserven els resultats dels cicles anteriors i afegeixen els 
resultants del nou cicle. A més, s’afegeix una matriu (TT) que guarda els diferents passos de 
temps de les fases d’alimentació i reacció juntes. 
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La matriu A acumula vectors de les concentracions inicials de cada cicle, la B guarda una 
primera columna amb els valors de producció diària de biogàs i una segona amb la producció 
acumulada de biogàs. A la matriu C es guarda la concentració dels fangs en les diferents 
seccions del reactor i la D mostra l’altura final de la sedimentació i la concentració de SST 
que s’aconsegueix respecte el volum on es mantenen sedimentats. Per últim, la matriu E 
conserva en columnes la matriu corresponent a l’evolució dels compostos durant la fase d’ali-
mentació i de reacció de cada cicle. 




Figura 5-3. Diagrama de flux del 
funcionament de l’script mainadm1. 
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 5.6. Composició del substrat 
El substrat que es digereix i que s’utilitzarà en el model serà una fracció líquida de purins de 
porc procedents de “La caseta d’en Grau” situada a Calldetenes (Osona). La granja consta 
de dos sistemes: una separació de sòlid-líquid i un altre sistema de nitrificació-desnitrificació 
del material resultant de la separació. Els purins s’han analitzat al laboratori i s’ha calculat que 
tenen un DQO total de 11.700 mg O2/L, que correspon a un purí vell que indica que ja ha 
patit molta activitat biològica perquè els purins corresponen a valors de DQO al voltant de 
95.000 a 100.000 mg O2/L o superiors. A partir d’aquesta dada podem determinar el fracci-
onament de l’afluent segons les característiques del model ADM1.  
 
S’utilitza com a base la caracterització de purins de porc realitzada per Girault et al. (2012) 
que va emprar un procediment basat en respirometries anaeròbiques per tal de dividir la 
DQO d’un substrat en les variables d’entrada per a la digestió anaeròbica del model ADM1. 
En el treball determina percentatges de fraccionament per al càlcul de cadascun dels compo-
nents del model a partir de la DQO total del material (Taula 5-4), i a més una taula de carac-
terístiques i fracció bioquímica dels purins de porc (Taula 5-3). 
Paràmetre Valor Unitats 
pH 7.8  
Sòlids totals 73.4 ± 0.4 g/Kg 
Sòlids volàtils 53.4 ± 0.4 g/Kg 
DQOtotal 95.2 Kg O2/m3 
DQOsoluble 34.81 ± 0.7 Kg O2/m3 
Nitrogen total Kjeldahl 5.67 ± 0.1 g N/Kg 
Nitrogen inorgànic 0.275 Kg O2/m3 
Carboni inorgànic 0.429 Kg O2/m3 
Khyd 0.37 d-1 
Taula 5-3. Característiques i fracció bioquímica de purins de porc. Adaptat de Girault et al. (2012).  
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  Substrat 
  % of total DQO Kg DQO/m3 
Sac Acetat total 6.8 0.80 
Spro Propionat total 2.2 0.26 
Sbu Butarat total 2.1 0.25 
Sva Valerat total 3.0 0.35 
Xi Partícules inertes 44.6 5.22 
Xpr Proteïnes 1.8 0.21 
Xch Carbohidrats 9.8 1.15 
Xs Lípids 3.3 0.39 
Saa Aminoàcids 3.2 0.37 
Ssu Monosacàrids 17.4 2.04 












Taula 5-4. Percentatges del fraccionamient del substrat respecte la DQO total. Adaptat de 
Girault et al. (2012). 
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6. RESULTATS I DISCUSSIÓ 
Les simulacions que es duen a terme en aquest apartat representen el comportament d’un 
reactor AnSBR respecte al tractament d’un volum de 150 m3 de purins porcins. Tanmateix, 
s’assenyala que el volum líquid romanent del primer cicle és el 50 % de la capacitat del líquid 
dins del reactor. El volum depèn de la relació entre l’altura i el diàmetre; per tant, al considerar 
que la relació d’aspecte és d’aproximadament 2:1 i, suposant que es contempli un bioreactor 
de forma cilíndrica, es troba una altura del líquid al voltant dels 9 m. L’altura límit de la 
sedimentació es considera el 40 % de l’altura del volum líquid trobat a partir de la relació. 
Així doncs, a la fase d’alimentació es proposa un cabal d’entrada elevat, perquè la durada 
d’aquesta fase sigui mínima. Per la fase de reacció, l’únic paràmetre que limita el procés és el 
diferencial de producció acumulada de biogàs (BG2) que està fixat a 1 m3. A la purga, els 
paràmetres més importants són, d’una banda, el percentatge de volum que s’extreu i que 
correspon a un 20 % del volum en el reactor, ja que permet estudiar l’efecte de diferents 
volums de purga, i, de l’altra, el límit de SST que pot afectar el nombre total de purgues que 
hi hagi en el reactor i que s’agafa en funció de la màxima concentració que assoleixin els 
fangs. En relació a les simulacions que s’efectuaran, es limitarà sobre 12,5 kg SST/m3. 
A la taula 6-1 es recopilen els valors dels paràmetres que es consideren a l’hora de representar 
el conjunt de simulacions i que, en conseqüència, afecten els resultats obtinguts. 
 
Taula 6-1. Valors dels paràmetres en les simulacions dels resultats del model. 
Vl Vr H Hs Límit BG2 Vp Límit SST Qe TRS 
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6.1. Evolució de la producció de biogàs i metà 
La figura 6-1 mostra el comportament de la producció diària de biogàs durant 90 dies, on es 
pot observar que hi ha 9 cicles, un cicle inicial amb un pic en la producció a causa de la 
interacció d’un volum inicial de substrat romanent en el reactor de 75 m3. A més, s’introdueix 
la mateixa quantitat de volum amb un afluent que es correspon a la fracció líquida de purí de 
porc i que ja ha estat descrita a l’apartat de composició de substrat. Tanmateix, quan s’acaba 
la fase d’emplenat, la producció decau, ja que cada vegada hi ha menys concentració de subs-
trat que es consumeix dins del reactor.  
En els períodes següents, presentats a la figura 6-2, la producció de biogàs és més estable i 
disminueix a mesura que augmenten els cicles la producció. Així doncs, hi haurà un moment 
en què el procés s’estabilitzarà pel que fa a la producció de biogàs. Mitjançant una prèvia 
simulació de deu cicles sense incloure purga, es pot preveure que el procés s’estabilitza a 
partir del setè cicle amb un temps d’alimentació més un temps de reacció igual a 6,7 dies.  
 
 
Figura 6-1. Comportament de la producció diària de biogàs en un reactor AnSBR durant 
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Figura 6-2. Comportament de la producció diària de biogàs a partir del segon cicle de la 
figura 6-1, on es numeren els diferents cicles. 
 
A la figura 6-3 es mostra l’acumulació de biogàs per 10 cicles i s’observa una màxima acu-
mulació de biogàs d’aproximadament uns 400 m3 durant els primers temps de reacció i d’ali-
mentació a causa de la mescla homogènia que es troba dins del reactor a l’inici del procés. 
Les corbes representades en aquestes gràfiques segueixen la tendència observada en els re-
sultats obtinguts per Rosenkranz (2013) a una temperatura de 37 ºC.  
 
Figura 6-3. Comportament de la producció acumulada de biogàs en un reactor AnSBR du-
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A la figura 6-4 es detalla l’evolució de l’eficiència de la producció de metà per DQO d’entrada 
a partir del segon cicle d’una simulació de 90 dies. Es contempla que els valors són massa 
petits des de un bon principi del segon cicle i són poc creïbles d’acord amb la biodegradabi-
litat dels purins que correspon a un 40 %.  
 
 
Figura 6-4. Evolució temporal de l’eficiència de la producció de metà 
per DQO d’entrada a partir del segon cicle. 
 
A la figura 6-5 es pot observar l’evolució del contingut de CH4 durant deu fases cícliques. 
Aquesta simulació presenta una composició inestable dels percentatges de metà durant el 
primer període. En aquest cicle, el contingut de l’alimentació baixa del 62 % al 36 % i, acte 
seguit, quan s’inicia la fase de reacció, s’assoleix un valor de 67 % de CH4.  
Als cicles següents, on encara no s’ha estabilitzat el reactor, es distingeix una disminució de 
metà en la composició del biogàs, i a partir del quart cicle es contempla com el pendent 
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Figura 6-5. Comportament del percentatge de metà del biogàs en un reactor AnSBR du-
rant 90 dies.  
6.2. Evolució dels àcids grassos volàtils 
A la figura 6-6 s’exposen els cinc primers períodes d’un reactor AnSBR on es contempla el 
comportament dels compostos que formen els àcids grassos volàtils. En aquesta figura, es 
pot observar com els AGV augmenten ràpidament durant la fase d’emplenat amb motiu del 
cabal entrant de matèria; en aquest cas, l’acetat té una concentració d’alimentació més alta 
que no pas la resta dels compostos.  
Tot just després d’emplenar-lo, la concentració dels AGV decreix perquè no hi ha entrada i 
només actuen els microorganismes residents en el reactor els quals consumeixen el valerat, el 
propionat, el butirat i l’acetat. Així doncs, tant la figura 6-6 com la figura 6-7 l’acetat continua 
augmentant respecte dels altres compostos durant un breu període de temps pel fet que una 























Figura 6-6. Comportament dels àcids grassos volàtils en un reactor AnSBR durant 90 dies.  
 
 
Figura 6-7. Comportament dels àcids grassos volàtils a partir del segon cicle de la            
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La concentració dels àcids grassos volàtils en el temps disminueix, però a la figura 6-7 es 
detecta amb més claredat que en els cicles posteriors pot haver-hi un increment de les con-
centracions a causa de la purga produïda al final del cicle antecedent; això ens indica que el 
sistema ha sobrepassat el límit establert de 12,5 kg/m3 de sòlids suspesos totals en la zona 
sedimentada i, per tant, s’extreu una part del volum amb fang que no afecta les concentraci-
ons dels compostos solubles, però que, quan es comença el nou cicle, fa que s’introdueixi un 
volum més elevat d’afluent respecte dels cicles anteriors, la qual cosa provoca un augment 
de la concentració de sòlids solubles.  
En el cas de la figura 6-8 es simula per dos límits de producció de biogàs diària, un per 1 m3 
i l’altre per 0,5 m3 per poder observar si aquest paràmetre afecta els bacteris i fa que deixin 
de consumir els AGV, ja que a partir del sisè cicle s’observa que, tot i que hi continua havent 
AGV, es deixen de consumir i es conclou el cicle. A raó de l’utilització d’un valor límit de 
producció de biogàs diferent també es representa amb una variació del cicle on es purgarà. 
Per tant, en aquesta figura es detallaran les zones on s’observen les purgues, ja que en el 
primer cicle corresponent al de 1 m3 es purga el sisè cicle, mentre que en la segona gràfica es 
purga al cap de 19 cicles. Tot i això, s’observa que de la mateixa manera, els microorganismes 







Figura 6-8. Comportament dels àcids grassos volàtils per a diferents límits de producció de 
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6.3. Evolució del pH 
En efecte, la figura 6-9 representa la fluctuació del pH en el primer cicle. Al principi es percep 
una variació des de 8,15 a 7,8 i, després d’aquesta caiguda de pH, hi ha un increment fins que 
s’assoleix un altre cop valor el valor inicial. També, Rosenkranz (2013) va contemplar i des-
criure aquesta variació del pH a l’inici del procés. En els cicles posteriors les variacions de 
pH es normalitzen i s’aconsegueixen valors compresos entre 8 i 8,15. També es pot observar 
l’alteració del pH, atès que l’alcalinitat proporcionada per la concentració de carboni inorgà-
nic segueix una trajectòria semblant. 
 
Figura 6-9. Comportament del pH en un reactor AnSBR durant 90 dies. 
6.4. Evolució dels microorganismes 
Les poblacions microbianes que actuen en el model ADM1 apareixen representades a les 
figures 6-10, 6-11 i 6-12, on es troben separades per les diferents fases del procés de la diges-
tió anaeròbia. A la primera, es mostren els bacteris acidogènics, així com una disminució dels 
microorganismes tant degradadors d’aminoàcids (Xaa) com els degradadors d’àcids grassos 
de cadena llarga (Xfa), en contraposició a la població de bacteris degradadors de sucres (Xsu) 
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més ric en monosacàrids que d’altres compostos, com ara aminoàcids i AGCL. El compor-
tament dels bacteris acetogènics, la representació dels quals és a la figura 6-11, mostra una 
evolució de la concentració de DQO semblant als microorganismes acidogènics, però amb 
una concentració més baixa en l’afluent alimentat. 
 
Figura 6-10. Comportament dels bacteris acidogènics en un reactor AnSBR durant 90 dies. 
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Per acabar, a la figura 6-12, hi consten els bacteris que corresponen a l’última etapa de la 
digestió anaeròbia: els metanògens hidrogenfils (Xh2) i els metanògens acetoclàstic (Xac). 
L’evolució d’aquestes poblacions es veu molt influïda per les possibles inhibicions a les quals 
poden estar subjectes. D’aquesta manera, en la simulació mostrada s’observa com la població 
de metanògens acetocàstics té una fluctuació en el cicle inicial, però tot seguit, es troben 
inhibits per l’acumulació de nitrogen inorgànic (Sin) dins del reactor, que arriba a valors de 
0,20 kmol N/m3 i per l’elevat pH que disminueix lleugermanet. En canvi, els microorganis-
mes hidrogenòfils no pateixen cap inhibició important i es troben sempre al mateix rang de 
concentracions, tot i que després de purgar, tenen un creixement poc pronunciat. 
A més d’aquests bacteris, es representa l’evolució dels bacteris sintròfics oxidants d’acetat 
(Xsao) que necessitaen un temps de retenció cel·lular (TRS) elevat, en aquest cas simulat de 
34 dies, i s’observa que no tenen cap problema a l’hora de créixer dins del reactor. Tots els 
diferents comportaments dels microorganismes simulats es van trobar en el treball realitzat 
per Marco Ortiz (2015), on fa servir un substrat de fracció líquida de purins porcins amb una 
DQO total més elevada que l’utilitzat en aquestes simulacions. 
 
Figura 6-12. Comportament dels bacteris metanogènics i els microorganismes SAO en un 
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6.5. Procés de sedimentació 
Les pròximes simulacions s’enfocaran en la rutina de sedimentació creada per tal d’evidenciar 
un funcionament correcte. A la figura 6-13, es mostra les concentracions dels SST en funció 
de l’altura del reactor pel primer cicle del model ADM1. Durant aquest període la concen-
tració homogènia inicial després de l’etapa de reacció assoleix un valor de 4,56 kg SST/m3 
que tardarà 4,04 hores en sedimentar per sota de 3,6 m, i que aconseguirà una concentració 
de 11,4 kg SST/m3 en el volum del reactor ocupat en aquell moment. En el model desenvo-
lupat, la concentració mínima que ha de trobar a l’altura mínim perquè el procés de sedimen-
tació finalitzi és de 10-3 kg SST/m3. 
 
Figura 6-13. Concentracions finals de SST distribuïdes en les diferents altures del reactor al     
final del procés de sedimentació del primer cicle. 
 
A la figura 6-14  es mostra dos diagrames de barres on es representa la concentració de sòlids 
suspesos totals un cop finalitzada la sedimentació si el límit de SST (Ws) és de 11,5 kg/m3 o 
de 12,5 kg/m3. El propòsit és observar l’efecte que té el 20 % de volum purgat en l’evolució 
de les concentracions posteriors i conèixer els cicles on succeiran aquestes purgues a causa 
de la variació del límit. A banda d’això, també es presenta la diferenciació entre la concentra-
ció de tot el reactor amb la concentració assolida en la zona de sedimentació que, en aquest 
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S’observa, com és lògic, una purga més ràpida quan la condició límit és més petita 
(11,5 kg/m3), en aquest cas es veu que la purga es realitza al tercer cicle. En contrapartida per 
una concentració límit diferenciada per 1 kg/m3 (12,5 kg/m3) s’observa que la purga tarda 
quatre cicles més a produir-se, en concret es produeix al seté cicle. Si es variés el cabal de purga, 
observaríem com disminueixen les concentracions posteriors a la purga segons el valor donat.  
 
 
Figura 6-14. Concentracions finals de SST del procés de sedimentació per dos límits de      
concentració de purga de 11,5 kg SST/m3 i 12,5 kg SST/m3. 
 
A la figura 6-15 es mostra les concentracions dels SST en funció de l’altura del reactor per 
sis cicle lligats entre si. En aquesta simulació s’ha fet servir la composició de substrat utilitzada 
en el model ADM1 per Marco Ortiz (2015), ja que té una DQO total elevada de 95,14 kg 
DQO/m3 i, juntament amb una concentració de purga límit de 7 kg/m3, ens permet observar 
més amb detall l’altura de sedimentació a mesura que es purguen els cicles. Per tant, a causa 
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correctament, ja que és capaç de detectar quan el reactor no és capaç de sedimentar en un 
temps concret com suceeix en els 4 primers cicles. Cada corba representa la sedimentació en 
un cicle, on cicle1 serà el primer cicle que assolirà una concentració final de SST en la zona de 
sedimentació igual a 30,5 kg/m3 i a continuació els cicles següents (cicle2, cicle3, cicle4, cicle5 i 
cicle6) que tindran una concentració de 25,2 kg/m3, 21 kg/m3, 18,4 kg/m3 i 7,8 kg/m3, res-
pectivament, i que, tanmateix, es corresponen a les corbes de més a menys altura en el reactor. 
 
Figura 6-15. Concentracions finals de SST distribuïts en les diferents altures del reactor al 
final del procés de sedimentació per a 6 cicles continus. 
 
Per acabar, en la figura 6-16 es mostra l’evolució temporal i espacial de les concentracions de 
sòlids suspesos totals dins el reactor amb una concentració de 5,95 kg SST/m3, durant una 
etapa de sedimentació calculada amb la rutina adSETTLING. Aquestes dades s’extreuen de 
la matriu SEDIMt que guarda un vector de concentracions del procés de sedimentació cada 
cent increments de temps. Aquest format permet veure l’acumulació gradual de les concen-
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Figura 6-16. Evolució temporal i espacial de la concentració de SST en la sedimentació. 
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7. CONCLUSIONS 
L’objectiu d’aquest treball de final de grau ha estat desenvolupar un simulador d’un reactor 
AnSBR (anaerobic sequencing batch reactor) a partir del model ADM1, que ha demostrat 
ser eficaç per a la simulació del procés de digestió anaeròbia en aquest tipus de reactor, esta-
blint un equilibri entre la complexitat i la utilitat del simulador en qüestió.  
És per aquest motiu que s’ha procedit a la modelització per tal d’observar el comportament 
d’un reactor AnSBR quan s’implementen totes les seves fases, tenint en compte que durant 
el procés d’alimentació esdevé simultàniament un procés de reacció. A més, s’ha introduït 
una rutina funcional pel càlcul de l’evolució de les concentracions de sòlids suspesos totals 
durant el procés de sedimentació, per l’obtenció del temps d’aquest procés i per l’altura final 
de la zona ocupada pels sòlids decantats.  
Amb tot això es pretén que el model exposat serveixi com a base de futures modificacions 
per a la millora del comportament del reactor. Pel que fa a l’optimització del sistema, es 
proposa tenir present tant la condició de purga com el volum a purgar en funció del temps 
de retenció cel·lular, fet que permetria l’avaluació de la dinàmica de les poblacions de micro-
organismes a valors distints de TRS.  
Així doncs, també requeriria d’un estudi focalitzat sobre el procés de sedimentació per tal 
d’ajustar la rutina mitjançant dades experimentals, amb la finalitat de millorar el model de 
sedimentació aplicat a l’ADM1 per fer-lo més complet. Tot plegat, el programa que es concep 
al final del treball compleix els diferents objectius específics i els requisits que s’havien pro-
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9. ANNEXOS 
9.1. Rutina mainadm1 en Matlab 
%mainadm1 
  
%Program main for the simulation of anaerobic digestion using ADMN1. 
%Prepared for simulating a continuous stirred tank reactor, with a 
flow 
%rate of Q (m3 substrate/day) and composition indicated in genINLET 
  
%Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
Lleida) 
%Updated by Xavier Flotats (Universitat Politècnica de Catalunya) 
%Updated and contrasted with Jepsson by Vicente Pastor (UPC) in meso-
philic range 
  
disp('On calculation process') 
C0=fix(clock);        %Recording initial time for time computing cal-
culation. 
  
%% MAIN PROGRAM 
global TVr N Tsedim TCy Y T Y1 T1 Pv VINITr Ws SEDIM SS SO hs  
A=[];B=[];C=[];D=[];E=[];e=[];TT=[]; 
%INITIAL CONDITIONS 
[KK,KO]=genKK;                       %KK Matrix of kinetic constants. 
KO: Vector operation parameters 
[MM]=genMM;                          %MM matrix of stoichiometric co-
efficients 
U0=genFEEDING(KO); 






global Cy NCy 
for Cy=1:1:11 
%% FILLING PHASE (FEEDING) + REACTION                           
KO(10)=40;                           %m3/day         Qe  Input flow 
KO(14)=KO(6)-KO(13);                 %m3             Vf  Feeding Vol-
ume  
KO(19)=round(KO(14)/KO(10),1);       %d              TRH Feeding Time  
adFILLING(KO,VINIT,KK,MM,U0,Cy,N,e)  %FUNCTION       Filling phase 
KO(13)=KO(6);                        %m3             Vr  Volume occu-
pied in reactor 
z=2;genTVr(KO,N,Tsedim,z) 
  
%% REACTION PHASE 
adREACTION(KO,Y,KK,MM,U0,Cy,NCy)     %FUNCTION       Reaction phase 
VINITr; 
z=3;genTVr(KO,N,Tsedim,z) 
T(end,:)=[ ];                        %To delete a row that is repeated 
in the matrix T1 
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Y(end,:)=[ ];                        %To delete a row that is repeated 
in the matrix Y1 
Yg=vertcat(Y,Y1);                    %Union of two arrays of phase 
feeding and reaction 
z=1;genSS(Yg,KO,Ws,z) 
  
%% SETTLING PHASE 
H=9;                                 %m        Reactor height 
Hs=3.6;                              %m        Sedimentation height 
(height below sedimentation) 
Ns=200;                              %Sections which divides the reac-
tor 
adSETTLING(SS,H,Hs,Ns,KO)            %FUNCTION Settling phase 
SEDIM;                               %Matrix concentrations of SST Kg 





KO(16)=KO(6)*(H-hs)/H;          %m3             Vd  Discharge volume  
KO(17)=KO(16)*2;                %m3/d           Qd  Discharge flow  
KO(21)=KO(16)/KO(17);           %d              td  Discharge Time  




     
%% PURGE CONDITION           
x=0.2;                                      %Percentage volume ex-
tracted 
if Ws>=12.5                                 %PURGE          Kg SST/m3  
    KO(15)=vr*x;                            %m3             Vp  Purge 
volume  
    KO(18)=38.4;                            %m3/d           Qp  Purge 
flow  
    KO(22)=KO(15)/KO(18);                   %d              tp  Purge 
Time  
    KO(13)=vr-KO(15);                       %m3             Vr  Volume 
occupied in reactor 
    SS(1:23,5)=SS(1:23,4)*vr*(1-x)/KO(6);   %Concentration remaining 
of particulate substrate 
    z=6;genTVr(KO,N,Tsedim,z)               %Save operational parame-
ters (KO) 
else                                        %without PURGE 
    z=7;genTVr(KO,N,Tsedim,z) 
    SS(1:23,5)=SS(1:23,4);  
end 





%Accumulation of vectors of each cycle time and volume at each stage 
TV=vertcat(TV,TVr); TCy;         
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%FINAL SUBSTRATE at the end of CYCLE 
VINIT=vertcat(SO(1:12),SS(1:23,5),SO(13:14),Yg(end,38),0,SO(15:19),0);         
%Substrate of the new cycle 
U(1:37)=VINIT(1:37);                                                           
%Substrate for the function fadmn1bx 






fprintf('Time calculations finished:  
%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f\n',fix(clock)) 
fprintf('Time calculations began:  
%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f%4.0f\n',C0) 
9.2. Funció adFILLING  
%% FEEDING PHASE 
function adFILLING(KO,VINIT,KK,MM,U0,Cy,N,e) 
global Y T NCy Pv 
if Cy==1 
    TSPAN=[0:.1:KO(19)];  
else 
    NCy=N+KO(19)+0.1; 







Pv=0.0313*exp(5290*(1/298-1/KO(4)));           %bar      Water vapor 
pressure if biogas saturated 
PT=Pv+KO(1)*KO(4)*(Y(:,41)+Y(:,42)+Y(:,43));   %bar      Total pres-
sure of the gas phase in the reactor 
nTT=max(0,KO(8)*(PT-KO(3)));                   %kmol/d   Molar flow 
rate flowing out of Vg by overpressure 
Y(:,40)=nTT*22.4;                              %m3/day of biogas 
(CH4+CO2) at normal conditions. Assignet to Y(30) 
Y(1,40)=0; 
%Represents the accumulated biogas from all cycle togheter 
Y(:,44)=cumsum(Y(:,40));  
%Represents the accumulated gas from all cycles separately 
%if Cy==1 
    %Y(:,44)=cumsum(Y(:,40)); 
%else 
    %Y(:,44)=e(end,44)+cumsum(Y(:,40)); 
%end 
BG1=diff(Y(:,44));                             %m3       Differential 
daily production of biogas. 
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9.3. Funció adREACTION  
%% REACTION PHASE 
function adREACTION(KO,Y,KK,MM,U0,Cy,NCy) 
global Y1 T1 Pv N VINITr BG2 
n=1; i=1; 
while i==1 
    if Cy==1  
        N=(KO(19)+n); 
        TSPAN=[KO(19):.1:N];  
    else 
        N=(NCy+n); 
        TSPAN=[NCy:.1:N]; 
    end   
    options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-11,'Max-
Step',1e1,'Stats','on'); 
    VINITr=Y(end,:)';  
    [T1,Y1]=ode15s(@fadmn2bx,TSPAN,VINITr,options,KK,KO,MM,U0);  
  
    %Calculation of biogas production 
    Pv=0.0313*exp(5290*(1/298-1/KO(4)));               %bar      Water 
vapor pressure if biogas saturated 
    PT1=Pv+KO(1)*KO(4)*(Y1(:,41)+Y1(:,42)+Y1(:,43));   %bar      Total 
pressure of the gas phase in the reactor 
    nTT1=max(0,KO(8)*(PT1-KO(3)));                     %kmol/d   Molar 
flow rate flowing out of Vg by overpressure 
    Y1(:,40)=nTT1*22.4;                                %m3/day of bio-
gas (CH4+CO2) at normal conditions. Assignet to Y(100) 
    Y1(1,40)=Y(end,40); 
    Y1(:,44)=(Y(end,44)-Y(end,40))+cumsum(Y1(:,40));   %The term -
Y(f,40) to avoid adding twice the same production of biogas 
    BG2=diff(Y1(:,44));                                %m3      Dif-
ferential daily production of biogas.                             
    if BG2>=1; 
        i=1; 
    else 
        i=0; 
    end 
    n=n+1; 
end 
9.4. Funció adSETTLING  
%% SETTLING PHASE 
function adSETTLING(SS,H,Hs,Ns,KO) 
global Ws SEDIM Tsedim xx hs WW SEDIMt 
%% Initial parameters 
Nt=Ns+1; 
%Maximum rate of sedimentation 
Vmax=2.222283258;   %m/h 
V=3.60E-46;         %component function of velocity 
%Initial concentration 
Wini(1:Ns+1)=SS(26,1);  %kgSST/m3  
%Space increase 
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DX=H/Nt; %m 
%SECTION or interval(N -> J) where sedimentation is detected below the 
point 
J=1+round((H-Hs)/DX); %la secció la fem més gran per estar segurs de 
la sedimentació. 
%time increase (h). 
DT=DX/(2.0*Vmax); %h Maximum time 
  
%% Concentrations Matrix (T=0) 
%Counter time 
temps=0; 
%INITIAL VALUES (temps=0) 
X=Wini'; 
Wini=Wini'; 
%Matrix sedimentation  
SEDIM=X; 




 Tsedimt=0;  
 SEDIM1=0; 
  
%% Main loop 
flag=0; %(=0 si X(J)>0; =1 si X(J)=0) 
while (flag==0) 
    for I=1:Ns 
        %Calculating the difference in densities of mass flow A(i) 
        A(I)=0.5*(((FUNPOR(X(I+1)))*(X(I+1)+X(I)))-((((FUN-
POR(X(I+1)))))*(X(I+1)-X(I)))); %kg/m2·h 
    end 
    for I=1:Nt 
        if I==1 %"[I==H(1)]" %Section of maximum height 
            W(I)=X(I)-(DT/DX)*(A(I)); %kg/m3        
        elseif I==Nt %"[I==0(N+1)]" %Section of minimun height 
            W(I)=X(I)+(DT/DX)*(A(I-1)); %kg/m3 
        elseif (I>1 && I<Nt) %Sections intermediate reactor 
            W(I)=X(I)-(DT/DX)*(A(I)-A(I-1)); %kg/m3       
        end 
    end 
    for I=1:Nt 
        X(I)=W(I); 
        if W(I)<1E-50   
            X(I)=0.0;    
        end 
    end 
%Counter time 
    temps=temps+DT; 
%Counter for SEDIM 
    k=k+1;    
%Save matrix every 100 DT 
kmin=round(((1/60)/DT),10); %h %[k*DT=1minut]  
    if (k==20)%(k>=kmin)  
        SEDIMt=[SEDIMt X]; 
        Tsedimt=[Tsedimt temps]; 
        k=0;  
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    end 
%CONDITION stop the loop and sedimentation (flag) 
    %CONDITION stop the loop and sedimentation (flag) 
    ff=0;  
    if (temps<=6.84) 
        if (X(J)<=10E-3) 
            SEDIM=[SEDIM X]; 
            Tsedim=[Tsedim temps]; 
            %New calculation will have homogeneous concentrations in 
the reactor sedimented zone 
            hs=Hs; 
            SEDIM1=SEDIM(:,end)*(KO(6)/Nt); %Calculation of SST kg on 
the reactor 
            Ws=(sum(SEDIM1(:,end)))/(hs*KO(6)/H); %Calculation of SST 
kg on the sedimented zone 
            flag=1.0; 
        end 
    else 
        SEDIM=[SEDIM X]; 
        Tsedim=[Tsedim temps]; 
        WW=X; 
        i=1; 
        xx=0; 
        while (ff==0) 
        WW(i)=X(i); 
            if WW(i)>=1E-50 
                xx=i; 
                hs=(Nt-xx)*H/Nt; 
                ff=1; 
            else  
                ff=0; 
                i=i+1; 
                %if i==Ns 
                    %ff=1; 
                    %xx=Ns; 
                    %hs=0.1; 
                %end            
            end 
        %New calculation will have homogeneous concentrations in the 
reactor sedimented zone 
        SEDIM1=SEDIM(:,end)*(KO(6)/Nt); %Calculation of SST kg on the 
reactor 
        Ws=(sum(SEDIM1(:,end)))/(hs*KO(6)/H); %Calculation of SST kg 
on the sedimented zone 
        flag=1.0; 
        end 
        %flag=1.0; 
    end         
end 
  
%Conservation of mass 
Mini=DX*sum(Wini);  %kg      Initial mass 
Mfin=DX*sum(X);     %kg      Final mass 
error=Mini-Mfin;    %kg      Mass difference (error) 
%The error must fall if DT is smaller.  
%Accepted error < 10E-10 kg 
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%IMPORTANT INFORMATION  
disp('RESULTATS SEDIMENTACIÓ:') 
fprintf('El reactor de %4.1f m i concentració inicial %4.2f kg SST/m3 
\n',H,SS(26,1)); 
fprintf('sedimentará per sota de %4.4f m en %4.2f hores (%4.2f mi-
nuts).\n',hs,Tsedim(2),(Tsedim(2)*60)); 
fprintf('La concentració de SST per sota de %4.4f m será de %4.2f kg 
SST/m3.\n',hs,Ws); 
fprintf('Error de masses = %4.4s kg SST\n',error); 
 
9.4.1. Funció FUNPOR 
function FUNPOR=FUNPOR(C)       
%gives the real velocity depending on the concentration 
      T=19.9; 
      V=3.60E-46;   
      FUNPOR=V*(200.0-C)^T;   
end  
9.5. Funció genFEEDING  
%genFEEDING 
%Routine for generating the vector of concentrations of feeding of the 
reactor  





%Operating parameters of the system  
R= KO(1);     %bar.m3/kmol.K  R   Universal constant of perfect gases 
zc=KO(2);     %K              zc  Constant for the change from ºC to K 
Pa=KO(3);     %bar            Pa  Atmospheric pressure exterior to re-
actor 
T= KO(4);     %K              T   Temperature of the reactor 
Vg=KO(5);     %m3             Vg  Volume of the gaseous phase 
Vl=KO(6);     %m3             Vl  Volume of the liquid phase 
Qe=KO(10);    %m3/d           Qe  Influent flow rate 
Qs=KO(11);    %m3/d           Qs  Efluent flow rate 
  
%values of the state variables of the feeding material entering at a 
flow rate Q 
U0=zeros(45,1); 
U0(1)=2.04;%16.56;      %kgCOD/m3        Ssu   Monosaccharides 
U0(2)=0.37;%3.05;       %kgCOD/m3        Saa   Amino Acids 
U0(3)=0.68;%5.52;       %kgCOD/m3        Sfa   Long Chain Fatty Acids 
U0(4)=0.35;%2.86;       %kgCOD/m3        Sva   Total valerate 
U0(5)=0.25;%2.00;       %kgCOD/m3        Sbu   Total butyrate 
U0(6)=0.26;%2.09;       %kgCOD/m3        Spr   Total propionate 
U0(7)=0.80;%6.47;       %kgCOD/m3        Sac   Total acetate 
U0(8)=0.0;              %kgCOD/m3        Sh2   Hydrogen gas 
U0(9)=0.0;              %kgCOD/m3        Sch4  Methane gas 
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U0(10)=0.429;           %kmolC/m3        Sic   Inorganic carbon 
U0(11)=0.275;           %kmolN/m3        Sin   Inorganic nitrogen 
U0(12)=0.0;             %kgCOD/m3        Si    Soluble inerts 
U0(13)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc    Composites 
U0(14)=1.15;%9.33;      %kgCOD/m3        Xch   Carbohydrates 
U0(15)=0.21;%1.71;      %kgCOD/m3        Xp    Proteins 
U0(16)=0.39;%3.14;      %kgCOD/m3        Xg    Lipids 
U0(17)=0;               %kgCOD/m3        Xsu   Sugar degraders 
U0(18)=0;               %kgCOD/m3        Xaa   Amino Acids degraders 
U0(19)=0;               %kgCOD/m3        Xfa   LCFA degraders 
U0(20)=0;               %kgCOD/m3        Xc4   Valeriate and butyrate 
degraders 
U0(21)=0;               %kgCOD/m3        Xpro  Propionate degraders 
U0(22)=0;               %kgCOD/m3        Xac   Acetate degraders 
U0(23)=0;               %kgCOD/m3        Xh2   Hydrogen degraders 
U0(24)=0;               %kgCOD/m3        Xsao  Syntrophyc Acetate Oxi-
disers 
U0(25)=5.22;%42.46;     %kgCOD/m3        Xi    Particulate inerts 
  
U0(26)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc1   composites substrate 1 
U0(27)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc2   composites substrate 2 
U0(28)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc3   composites substrate 3 
U0(29)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc4   composites substrate 4 
U0(30)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc5   composites substrate 5 
U0(31)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc6   composites substrate 6 
U0(32)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc7   composites substrate 7 
U0(33)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc8   composites substrate 8 
U0(34)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc9   composites substrate 8 
U0(35)=0.0;             %kgCOD/m3        Xc10  composites substrate 10 
  
  
U0(36)=0.0;             %eq kmol/m3      Scat  Cations (initial val-
ues; recalculated later) 
U0(37)=0.0;             %eq kmol/m3      San   Anions  (initial val-
ues; recalculated later) 
U0(38)=7.8;             %  --            x     pH      
U0(39)=0;               %--Not used--- 
U0(40)=0;               %--Not used--- 
U0(41)=0;               %kmol/m3(gas)    Sgh2  Hydrogen in gas phase 
U0(42)=0;               %kmol/m3(gas)    Sgch4 Methane  in gas phase 
U0(43)=0.0; %0.02;      %kmol/m3(gas)    Sgco2 CO2      in gas phase 
U0(44)=0;  
                                    
%DETERMINATION OF THE ANIONS/CATIONS RATIO NON MEASURED IF INITIAL Ph 
IS KNOWN=== 
%Determination of Henry coefficients pressure vapour. (Table 4.2,  
equation 
%4.10) Changed some values based on literature 
KHh2= 7.8e-4*exp( -500*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for H2 
KHch4=1.4e-3*exp(-1600*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CH4 
KHco2=3.4e-2*exp(-2400*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CO2 
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%Determination of equilibrium constants of the ionic dissociation  
(Table 4.1 + eq. 4.10) 
pkw=14.0-55900/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %H2O   <===> OH-  +  
H+ 
pkn=9.25-51965/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %NH4+  <===> NH3  +  
H+ 
pkc=6.35- 7646/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %CO2  + H2O  <===> 
HCO3-  +  H+ 
%pkac=4.81;            %Value at 333K               %AcH   <===> Ac-  
+  H+ 
%pkpr=4.94;            %Value at 333K               %PrH   <===> Pr-  
+  H+ 
%pkbu=4.92;            %Value at 333K               %BuH   <===> Bu-  
+  H+ 
%pkva=4.86;            %Value at 298K               %VaH   <===> Va-  
+  H+ 
  




pkva=pkbu;               
%pkc=6.579-0.013*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000008*(T-zc)^3;  
%pkn=10.07-0.036*(T-zc)+    0.00009*(T-zc)^2 + 0.00000004*(T-zc)^3; 
%pkw=14.96-0.043*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000006*(T-zc)^3;  
  
%harmonizing values for liquid-gas transfer 
%suposing true: IC, pH, ch4 in gas,h2 in gas 
%calculation CO2 in liquid (co2) and in the gas (U(17)) 
x=U0(14);                          %this is the pH, written as x for 
easy 
co2=U0(6)/(1+10^(x-pkc));          %kmol/m3  Conc. CO2 in the liquid 
U0(17)=co2/(KHco2*R*T);            %kmol/m3 co2 in the gas phase 
  
%calculation of CH4 in the liquid phase 
U0(9)=KHch4*R*T*U0(16); 
  




%If initial pH is known, calculation of the difference between anions 
%(U0(36) and cations (U0(35). f2=U0(36)-U0(35) 
x2=U0(38); 
f2 = U0(11)/(1+10^(x2-pkn))+10^(-x2)-U0(10)/(1+10^(pkc-x2))... 
    -U0(4)/208/(1+10^(pkva-x2))-U0(5)/160/(1+10^(pkbu-x2))-
U0(6)/112/(1+10^(pkpr-x2))... 
    -U0(7)/64/(1+10^(pkac-x2))-10^(x2-pkw); 
  
  
    if f2>0; U0(37)=f2; end 
    if f2<0; U0(36)=-f2; end 
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9.6. Funció genVINITadmn1x  
%genVINITadmn1x 
%Routine for generating the vector of initial state of the reactor  
%%Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
%Lleida) 





%Operating parameters of the system  
R= KO(1);     %bar.m3/kmol.K  R   Universal constant of perfect gases 
zc=KO(2);     %K              zc  Constant for the change from ºC to K 
Pa=KO(3);     %bar            Pa  Atmospheric pressure exterior to re-
actor 
T= KO(4);     %K              T   Temperature of the reactor 
Vg=KO(5);     %m3             Vg  Volume of the gaseous phase 
Vl=KO(6);     %m3             Vl  Volume of the liquid phase 
Qe=KO(10);    %m3/d           Qe  Influent flow rate 
Qs=KO(11);    %m3/d           Qs  Efluent flow rate 
  
%Initial values of the state variables in the reactor 
U=zeros(45,1); 
U(1)=0.010221;              %kgCOD/m3        Ssu   Monosaccharides 
U(2)=0.001495;              %kgCOD/m3        Saa   Amino Acids 
U(3)=0.084162;              %kgCOD/m3        Sfa   Long Chain Fatty 
Acids 
U(4)=0.01224;               %kgCOD/m3        Sva   Total valerate 
U(5)=0.008758;              %kgCOD/m3        Sbu   Total butyrate 
U(6)=0.013945;              %kgCOD/m3        Spr   Total propionate 
U(7)=0.765452;              %kgCOD/m3        Sac   Total acetate 
U(8)=2.06e-07;              %kgCOD/m3        Sh2   Hydrogen gas 
U(9)=0.054324;              %kgCOD/m3        Sch4  Methane gas 
U(10)=0.608981;             %kmolC/m3        Sic   Inorganic carbon 
U(11)=0.059964;             %kmolN/m3        Sin   Inorganic nitrogen 
U(12)=0.770104;             %kgCOD/m3        Si    Soluble inerts 
U(13)=0.00497;              %kgCOD/m3        Xc    Composites 
U(14)=4.7e-68;              %kgCOD/m3        Xch   Carbohydrates 
U(15)=0.485165;             %kgCOD/m3        Xp    Proteins 
U(16)=0.148433;             %kgCOD/m3        Xg    Lipids 
U(17)=0.007977;             %kgCOD/m3        Xsu   Sugar degraders 
U(18)=0.408105;             %kgCOD/m3        Xaa   Amino Acids degra-
ders 
U(19)=0.095342;             %kgCOD/m3        Xfa   LCFA degraders 
U(20)=0.075468;             %kgCOD/m3        Xc4   Valeriate and bu-
tyrate degraders 
U(21)=0.059626;             %kgCOD/m3        Xpro  Propionate degrad-
ers 
U(22)=0.205094;             %kgCOD/m3        Xac   Acetate degraders 
U(23)=0.089151;             %kgCOD/m3        Xh2   Hydrogen degraders 
U(24)=0.0001;               %kgCOD/m3        Xsao  Syntrophyc Acetate 
Oxidiers 
U(25)=0.770104;             %kgCOD/m3        Xi    Particulate inerts 
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U(26)=0.1;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 1 
U(27)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 2 
U(28)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 3 
U(29)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 4 
U(30)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 5 
U(31)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 6 
U(32)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 7 
U(33)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 8 
U(34)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 8 
U(35)=0.0;                  %kgCOD/m3        Xc1   composites sub-
strate 10 
  
U(36)=0.0;             %eq kmol/m3      Scat  Cations (initial values; 
recalculated later) 
U(37)=0.0;                  %eq kmol/m3      San   Anions  (initial 
values; recalculated later) 
U(38)=8.150843;             %  --            x     pH      
U(39)=0;                    %--Not used--- 
U(40)=0;                    %--Not used--- 
U(41)=5.51e-7;  %(10e-3)/(R*T);       %kmol/m3(gas)    Sgh2  Hydrogen 
in gas phase 
U(42)=0.024532; %9.89e-7;             %kmol/m3(gas)    Sgch4 Methane  
in gas phase 
U(43)=0.012704; %0.2/(R*T);           %kmol/m3(gas)    Sgco2 CO2      
in gas phase 
U(44)=0;                    %--Not used--- 
U(45)=0; 
  
                                    
%DETERMINATION OF THE ANIONS/CATIONS RATIO NON MEASURED IF INITIAL pH 
IS KNOWN=== 
%Determination of Henry coefficients pressure vapour. (Table 4.2,  
equation 
%4.10) Changed some values based on literature 
KHh2= 7.8e-4*exp( -500*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for H2 
KHch4=1.4e-3*exp(-1600*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CH4 
KHco2=3.4e-2*exp(-2400*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CO2 
  
%Determinacio de les constants d'equilibri de dissociacio ionica (Ta-
ble 4.1 + eq. 4.10) 
pkw=14.0-55900/8.324*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %H2O   <===> OH-  +  
H+ 
pkn=9.25-51965/8.324*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %NH4+  <===> NH3  +  
H+ 
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pkc=6.35- 7646/8.324*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %CO2  + H2O  <===> 
HCO3-  +  H+ 
%pkac=4.81;            %Value at 333K               %AcH   <===> Ac-  
+  H+ 
%pkpr=4.94;            %Value at 333K               %PrH   <===> Pr-  
+  H+ 
%pkbu=4.92;            %Value at 333K               %BuH   <===> Bu-  
+  H+ 
%pkva=4.86;            %Value at 298K               %VaH   <===> Va-  
+  H+ 
  




pkva=pkbu;               
%pkc=6.579-0.013*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000008*(T-zc)^3;  
%pkn=10.07-0.036*(T-zc)+    0.00009*(T-zc)^2 + 0.00000004*(T-zc)^3; 
%pkw=14.96-0.043*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000006*(T-zc)^3;  
  
  
%harmonizing values for liquid-gas transfer 
%suposing true: IC, pH, ch4 in gas,h2 in gas 
%calculation CO2 in liquid (co2) and in the gas (U(17)) 
x=U(14);                          %this is the pH, written as x for 
easy 
co2=U(6)/(1+10^(x-pkc));          %kmol/m3  Conc. CO2 in the liquid 
U(17)=co2/(KHco2*R*T);            %kmol/m3 co2 in the gas phase 
  
%calculation of CH4 in the liquid phase 
U(9)=KHch4*R*T*U(16); 
  
%calculation of H2 in the liquid phase 
U(8)=KHh2*R*T*U(15); 
  
%If initial pH is known, calculation of the difference between anions 
%(U(36) and cations (U(35). f1=U(36)-U(35) 
x1=U(38); 
f1 = U(11)/(1+10^(x1-pkn))+10^(-x1)-U(10)/(1+10^(pkc-x1))... 
    -U(4)/208/(1+10^(pkva-x1))-U(5)/160/(1+10^(pkbu-x1))-
U(6)/112/(1+10^(pkpr-x1))... 
    -U(7)/64/(1+10^(pkac-x1))-10^(x1-pkw); 
  
  
    if f1>0; U(37)=f1; end 
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9.7. Funció genKK  
%genKK 
%ROUTINE FOR GENERATING THE MATRIX KK OF KINETIC CONSTANTS (model 
ADM1,Table 6.2 at 55ºC) 
%AND THE VECTOR KO OF OPERATING PARAMETERS IN AN ANAEROBIC REACTOR. 
%Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
%Lleida) 





%Operating parameters of the system 
KO(1)=0.08314462;       %bar.m3/kmol.K  R   Universal constant of per-
fect gases 
KO(2)=273.15;           %K              zc  Constant for changing from 
ºC to K 
KO(3)=1.0;              %bar            Pa  Pressure exterior to reac-
tor, in the gas circuit of the facility supposing constant  
KO(4)=KO(2)+35;         %K              T   Temperature of the reactor 
(fixed) 
KO(5)=10;%5;%10         %m3             Vg  Volum of gaseous phase 
KO(6)=150;%20%125;%250  %m3             Vl  Volum of the liquid phase 
KO(7)=20;%50            %m3/d           Q   Flow rate when continuous 
reactor. =0 when batch reactor 
KO(8)=10000;            %kmol/d.bar     Kp  Coefficient for the out-
flow gas valve. High enough value 
KO(9)=200;              %d^-1           kla Coefficient for the mass 
transfer liq-gas 
KO(10)=5;%50            %m3/d           Qe  Entry flow 
KO(11)=0;               %m3/d           Qs  Exit flow 
KO(12)=KO(5)+KO(6);     %m3             VR  Volum total de tot el 
reactor 
KO(13)=KO(6)*0.5;       %m3             Vr  Volume occupied in reactor 
KO(14)=KO(6)-KO(13);    %m3             Vf  Feeding Volume  
KO(15)=KO(6)*0.25;      %m3             Vp  Purge volume 
KO(16)=KO(6)*0.50;      %m3             Vd  Discharge volume 
KO(17)=10;              %m3/d           Qd  Discharge flow 
KO(18)=10;              %m3/d           Qp  Purge flow 
KO(19)=KO(14)/KO(7);    %d              tf  Feeding Time 
KO(20)=0.5;             %d              ts  Settling Time 
KO(21)=KO(16)/KO(17);   %d              td  Discharge Time 
KO(22)=KO(15)/KO(18);   %d              tp  Purge Time 
  
%Disintegration constant. Process 1 and 25-
34=============================================== 
KK(1,1)=0.5;       %d-1 Kdis      Disintegration of general "compo-
site", from decayed biomass  Process 1 
  
KK(26,1)=0.37;     %d-1 Kdis1     Disintegration coefficient for waste 
1    Process 25 
KK(27,1)=0.0;      %d-1 Kdis2     Disintegration coefficient for waste 
2    Process 26 
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KK(28,1)=0.0;      %d-1 Kdis3     Disintegration coefficient for waste 
3    Process 27 
KK(29,1)=0.0;      %d-1 Kdis4     Disintegration coefficient for waste 
4    Process 28 
KK(30,1)=0.0;      %d-1 Kdis5     Disintegration coefficient for waste 
5    Process 29 
KK(31,1)=0.0;      %d-1 Kdis6     Disintegration coefficient for waste 
6    Process 30 
KK(32,1)=0.0;      %d-1 Kdis7     Disintegration coefficient for waste 
7    Process 31 
KK(33,1)=0.0;      %d-1 Kdis8     Disintegration coefficient for waste 
8    Process 32 
KK(34,1)=0.0;      %d-1 Kdis9     Disintegration coefficient for waste 
9    Process 33 
KK(35,1)=0.0;      %d-1 Kdis10    Disintegration coefficient for waste 
10   Process 34 
% values KK(25:34,1) To be implemted for codigestion of a maximum 
% of 10 substrates. It is necessecary to modify MM, VINIT and others 
  
%Hydrolysis constants. Processes 2-4 
KK(2,1)=0.25;        %d-1 Khvd,ch   Hydrolysis of carbohydrates        
Process 2 
KK(3,1)=0.2;         %d-1 Khvd,pr   Hydrolysis of proteins             
Process 3 
KK(4,1)=0.1;         %d-1 Khvd,li   Hydrolysis of lipids               
Process 4 
  
%Maximum uptake rate of substrates 
KK(5,1)=30;              %d-1 Km,su     Maxim uptake rate of sugars        
Process 5 
KK(6,1)=100.229;         %d-1 Km,aa     Maxim uptake rate of aminoac-
ids    Process 6 
KK(7,1)=6;  %35.37; %10; %d-1 Km,fa     Maxim uptake rate of LCFA          
Process 7 
KK(8,1)=20; %33,204;%30  %d-1 Km,c4     Maxim uptake rate of valerate      
Process 8 
KK(9,1)=20; %33,204;%30  %d-1 Km,c4     Maxim uptake rate of butyrate      
Process 9 
KK(10,1)=13;             %d-1 Km,pr     Maxim uptake rate of propio-
nate    Process 10 
KK(11,1)=8; %15,49; %16  %d-1 Km,ac     Maxim uptake rate of acetate       
Process 11 
KK(12,1)=35;%43,132;%35  %d-1 Km,h2     Maxim uptake rate of hydrogen      
Process 12 
KK(20,1)=5.5;            %d-1 Km,saoas  Maxim uptake rate of acetate       
Process 20 




KK(13,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xsu    Decay rate for sugar  degraders    
Process 13 
KK(14,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xaa    Decay rate for aacs.  degraders    
Process 14 
KK(15,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xfa    Decay rate for LCFA   degraders    
Process 15 
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KK(16,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xc4    Decay rate for c4     degraders    
Process 16 
KK(17,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xpro   Decay rate for prop.  degraders    
Process 17 
KK(18,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xac    Decay rate for acet.  degraders    
Process 18 
KK(19,1)=0.02;      %d-1 Kd,Xh2    Decay rate for hydrgn.degraders    
Process 19 
KK(21,1)=0.003;     %d-1 Kd,Xsao   Decay rate for SAO microorganism   
Process 21 (Bergland et al., 2011) 
  
%Half saturation constants (Monod kinetics) 
KK(5,2)=0.5;    %0.5;      %kdCOD/m3    Ks for sugars uptake     Pro-
cess 5 
KK(6,2)=0.198;             %kdCOD/m3    Ks for aacs.  uptake     Pro-
cess 6 
KK(7,2)=0.4;               %kdCOD/m3    Ks for LCFA   uptake     Pro-
cess 7 
KK(8,2)=0.2;    %0.2;      %kdCOD/m3    Ks for valerate uptake   Pro-
cess 8 
KK(9,2)=0.2;    %0.2;      %kdCOD/m3    Ks for butyrate uptake   Pro-
cess 9 
KK(10,2)=0.1;   %0.1;      %kdCOD/m3    Ks for propion. uptake   Pro-
cess 10 
KK(11,2)=0.15;  %0.15;     %kdCOD/m3    Ks for acetate  uptake   Pro-
cess 11 
KK(12,2)=7e-6;  %7e-6;     %kdCOD/m3    Ks for hydrogen uptake   Pro-
cess 12 
KK(20,2)=0.1;              %kdCOD/m3    Ks for acetate uptake    Pro-
cess 20 
KK(22,2)=0.1;              %kdCOD/m3    Ks for hydrogen uptake   Pro-
cess 22 
  
%pH Lower Level                      
KK(5,3)=4;     %pHLL   Process 5 
KK(6,3)=4;     %pHLL   Process 6 
KK(7,3)=4;     %pHLL   Process 7 
KK(8,3)=4;     %pHLL   Process 8 
KK(9,3)=4;     %pHLL   Process 9 
KK(10,3)=4;    %pHLL   Process 10 
KK(11,3)=6;    %pHLL   Process 11 
KK(12,3)=5;    %pHLL   Process 12 
KK(20,3)=5.9;  %pHLL   Process 20 
KK(22,3)=5.9;  %pHLL   Process 22 
  
%pH Upper Level 
KK(5,4)=5.5;   %pHUL   Process 5 
KK(6,4)=5.5;   %pHUL   Process 6 
KK(7,4)=5.5;   %pHUL   Process 7 
KK(8,4)=5.5;   %pHUL   Process 8 
KK(9,4)=5.5;   %pHUL   Process 9 
KK(10,4)=5.5;  %pHUL   Process 10 
KK(11,4)=7.0;  %pHUL   Process 11 
KK(12,4)=6.0;  %pHUL   Process 12 
KK(20,4)=7.0;  %pHUL   Process 20 
KK(22,4)=7.0;  %pHUL   Process 22 




%Inorganic Nitrogen growth rate limitation (Monod kinetics) 
KK(5,5)=1e-4;   %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 5 
KK(6,5)=1e-4;   %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 6 
KK(7,5)=1e-4;   %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 7 
KK(8,5)=1e-4;   %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 8 
KK(9,5)=1e-4;   %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 9 
KK(10,5)=1e-4;  %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 10 
KK(11,5)=1e-4;  %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 11 
KK(12,5)=1e-4;  %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 12 
KK(20,5)=1e-4;  %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 20 
KK(22,5)=1e-4;  %kmolNI/m3  Ks,nh3   Process 22 
  
%Hydrogen growth rate inhibition 
KK(7,6)=5e-6; %5e-6   %kgCOD/m3   Ki,h2  Uptake of LCFA h2 inhibition 
Process 7 
KK(8,6)=1e-5;         %kgCOD/m3   Ki,h2  Uptake of val. h2 inhibition 
Process 8 
KK(9,6)=1e-5;         %kgCOD/m3   Ki,h2  Uptake of but. h2 inhibition 
Process 9 
KK(10,6)=3.5e-6;      %kgCOD/m3   Ki,h2  Uptake of prop h2 inhibition 
Process 10 
KK(20,6)=200e-5;      %kgCOD/m3   Ki,h2  Uptake of ac. h2 inhibition  
Process 20 
  
%Ammonium growth rate inhibition 
KK(11,7)=0.0018; %0.011;   %Ki,nh3 Uptake of acet Nh3 inhibition Pro-
cess 11 
9.8. Funció genMM  
function MM=genMM() 
%Program genMM for generating the matrix MM(19,24) of stoichiometric 
%coefficients of model ADMN1. 
%Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
%Lleida) 
%Updated by Xavier Flotats (Universitat Politècnica de Catalunya) 
  
  
%Carbon content vector (Table 2.6)--------------------------------- 
C(1)=0.0313;         %kmol C/kg COD     
C(2)=0.0268;         %kmol C/kg COD ---      
C(3)=0.0217;         %kmol C/kg COD ---not used 
C(4)=0.0240;         %kmol C/kg COD 
C(5)=0.0250;         %kmol C/kg COD 
C(6)=0.0309;         %kmol C/kg COD 
C(7)=0.0313;         %kmol C/kg COD 
C(8)=0.0;            %kmol C/kg COD 
C(9)=0.0156;         %kmol C/kg COD 
C(10)=1;             %kmol C/kmol IC ---not used 
C(11)=0.0;           %kmol C/kg COD ---not used 
C(12)=0.0;           %kmol C/kg COD ---not used 
C(13)=0.0;           %kmol C/kg COD ---not used 
C(14)=0.013;         %kmol C/kg COD ---not used 
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C(15)=0.0;           %kmol C/kg COD ---not used Values: see appendix D 
C(16)=0.0220;        %kmol C/kg COD ---not used 
C(17:24)=0.0313;     %kmol C/kg COD  --19,20 not used 
C(25)=0.0;           %kmol C/kg COD ---not used 
C(26:35)=0.0;        %kmol C/kg COD ---not used 
  
  
%Stoichiometric parameters ------------------------------ 
  
%products of disintegration of composites Xco (products of cell lysis) 
%Carbon content vector (Table 2.6)--------------------------------- 
C(1)=0.0313;         %Csu kmol C/kg COD     
C(2)=0.03;           %Caa kmol C/kg COD ---      
C(3)=0.0217;         %Cfa kmol C/kg COD ---not used 
C(4)=0.0240;         %Cva kmol C/kg COD 
C(5)=0.0250;         %Cbut kmol C/kg COD 
C(6)=0.0268;         %Cprop kmol C/kg COD 
C(7)=0.0313;         %Cac kmol C/kg COD 
C(8)=0.0;            %Ch2 kmol C/kg COD 
C(9)=0.0156;         %Cch4 kmol C/kg COD 
C(10)=1;             %Cic kmol C/kmol IC ---not used 
C(11)=0.0;           %Cin kmol C/kg COD ---not used 
C(12)=0.03;          %Csi kmol C/kg COD ---not used 
C(13)=0.02786;       %Cxc kmol C/kg COD ---not used 
C(14)=0.0313;        %Cch kmol C/kg COD ---not used 
C(15)=0.03;          %Cpr kmol C/kg COD ---not used Values: see appen-
dix D 
C(16)=0.0220;        %Cli kmol C/kg COD ---not used 
C(17:24)=0.0313;     %Cmicroorg kmol C/kg COD  --19,20 not used 
C(25)=0.03;          %Cxi kmol C/kg COD ---not used 
C(26:35)=0.0;        %Ccomposites kmol C/kg COD ---not used 
  
  
%Stoichiometric parameters (Table 6.1)------------------------------ 






Nxc=0.0376/14;   %kmolN/kgCOD for composite  
Ni=0.06/14;      %kmolN/kgCOD for inert particulate matter 

















%Yield of biomass on substrate (Table 6.2)--------------------------- 
ysu=0.1;             %kg CODx/kg CODs 
yaa=0.08;            %kg CODx/kg CODs 
yfa=0.06;            %kg CODx/kg CODs 
yc4=0.06;            %kg CODx/kg CODs 
ypro=0.04;           %kg CODx/kg CODs 
yac=0.05;            %kg CODx/kg CODs 
yh2=0.06;            %kg CODx/kg CODs 
ysao=0.0532;         %kg CODx/kg CODs (Hattori et al., 2005) 
ysao1=0.0244;        %kg CODx/kg CODs (Lee & Zinder, 1998) 
  
%Stoichometric matrix coefficients MM(34 processes,34 components)-----
--------------------- 
MM=zeros(34,35); 
%Process 1 (cells disntegration after decay) 







MM(1,10)=-MM(1,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  
%Process 2 (hydrolysis of carbohydrates) 
MM(2,1)=1; 
MM(2,14)=-1; 
MM(2,10)=-MM(2,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  
%Process 3 (hydrolysis of proteins) 
MM(3,2)=1; 
MM(3,15)=-1; 
MM(3,10)=-MM(3,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  




MM(4,10)=-MM(4,:)*C'; %Inorganic Carbon 
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MM(7,10)=-MM(7,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  







MM(8,10)=-MM(8,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  






MM(9,10)=-MM(9,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  






















%Processes 13 to 19 (decay of biomass) 






MM(13:19,10)=-MM(13:19,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  







%Process 21 (Decay of SAO bacter) 
MM(21,24)=-1; 
  








%Processes 23 and 24: not used, prepared for including other 
%biological reactions 
  
%Process 26 (disintegration of Xc1, waste 1) 
MM(25,12)=0.05;%0.0;                %COD fraction going to soluble in-
erts 
MM(25,14)=0.35;%0.33;               %COD fraction going to carbohy-
drates biodegradable (Girault et al.,2012) 
MM(25,15)=0.3;%0.07;               %COD fraction going to proteins bi-
odegradable (Girault et al., 2012) 
MM(25,16)=0.1;%0.15;               %COD fraction going to lipids bio-
degradable (Girault et al., 2012) 
MM(25,25)=0.2;%0.45;               %COD fraction going to particulate 
inerts (Girault et al., 2012) 
MM(25,26)=-1; 
  
%consider wether inorganc nitrogen or inorganic carbon is altered when 
%these wastes are disintegrated 
   %MM(25,11)=Nxc-fxixc*Ni-fsixc*Ni-fprxc*Naa; %Inorganic Nitrogen 
   %MM(25,10)=-MM(1,:)*C'; %Inorganic Carbon 
  
%Process 27 (disintegration of Xc2, waste 2) 
MM(26,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(26,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(26,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(26,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 
MM(26,25)=fxixc;              %COD fraction going to particulate in-
erts 
MM(26,27)=-1; 
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%Process 28 (disintegration of Xc3, waste 3) 
MM(27,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(27,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(27,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(27,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 29 (disintegration of Xc4, waste 4) 
MM(28,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(28,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(28,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(28,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 30 (disintegration of Xc5, waste 5) 
MM(29,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(29,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(29,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(29,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 31 (disintegration of Xc6, waste 6) 
MM(30,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(30,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(30,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(30,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 32 (disintegration of Xc7, waste 7) 
MM(31,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(31,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(31,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
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MM(31,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 33 (disintegration of Xc8, waste 8) 
MM(32,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(32,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(32,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(32,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 34 (disintegration of Xc9, waste 9) 
MM(33,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(33,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(33,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(33,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 




%Process 35 (disintegration of Xc10, waste 10) 
MM(34,12)=fsixc;              %COD fraction going to soluble inerts 
MM(34,14)=fchxc;              %COD fraction going to carbohydrates bi-
odegradable 
MM(34,15)=fprxc;              %COD fraction going to proteins biode-
gradable 
MM(34,16)=flixc;              %COD fraction going to lipids biode-
gradable 
MM(34,25)=fxixc;              %COD fraction going to particulate in-
erts 
MM(34,35)=-1; 
9.9. Funció genSS  
function genSS(Yg,KO,Ws,z) 
global SS SO 
if z==1 
%% CALCULATION SSV (SSV Kg / m3) entering to the settling phase 
    SS=zeros(26,5); 
    SS(1,1)=Yg(end,13)/1.7;                           %kg SSV/m3  Xc    
Composites 
    SS(2,1)=Yg(end,14)/1.06;                          %kg SSV/m3  Xch   
Carbohidrats 
Modelització matemàtica i simulació de la dinàmica d’un reactor AnSBR  99 
 
Escola Superior d’Agricultura de Barcelona 
UPC - BarcelonaTech 
 
    SS(3,1)=Yg(end,15)/1.15;                          %kg SSV/m3  Xp    
Proteïnes 
    SS(4,1)=Yg(end,16)/2.87;                          %kg SSV/m3  Xg    
Lípids 
    SS(5:12,1)=Yg(end,17:24)/1.42;                    %kg SSV/m3        
Microorganisms Degraders and Oxidiers 
    SS(13,1)=Yg(end,25)/1.09;                         %kg SSV/m3  Xi    
Particules inertes 
    SS(14,1)=Yg(end,26)/1.7;                          %kg SSV/m3  Xc1   
Composites substrate 1  
    SS(15:23,1)=0;                                    %kg SSV/m3  Xc1   
Composites substrate altres 
  
    %CALCULATION SST (SST Kg / m3) and SSI [inorganic suspended sol-
ids] (ash Kg / m3) 
    %Ash proportions (ash = 23.4%) and SSV proportions (SSV = 76.6%) 
Maria Valldosera(2016) 
    SS(24,1)=sum(SS(1:23,1));                         %kg SSV/m3 TOTAL 
    SS(25,1)=SS(24,1)*23.4/76.6;                      %kg ash/m3 TOTAL 
    SS(26,1)=SS(24,1)*100/76.6;                       %kg SST/m3 TOTAL  
  
    %% PROPORTIONS 
    %CALCULATION SSV (SSV Kg / m3) proportions 
    SS(24,2)=100;                                     %Percentages of 
SSV 
    for I=1:23 
        SS(I,2)=SS(24,2)*SS(I,1)/SS(24,1);            %Percentages of 
SSV components  
    end 
elseif z==2 
    %% CALCULATION SSV (SSV Kg / m3) and ((SSV Kg / m3) of the output 
settling phase 
    SS(26,3)=Ws;                                      %kg SST/m3   
    SS(24,3)=SS(26,3)*76.6/100;                       %kg SSV/m3   
    SS(25,3)=SS(26,3)-SS(24,3);                       %kg SSI/m3  Ash 
    for I=1:23 
        SS(I,3)=SS(24,3)*SS(I,2)/SS(24,2);            %Kg SSV/m3 of 
SSV components dels SSV after sediment 
    end 
    SS(1,4)=Yg(end,13);                               %kg COD/m3  Xc    
Composites 
    SS(2,4)=Yg(end,14);                               %kg COD/m3  Xch   
Carbohidrats 
    SS(3,4)=Yg(end,15);                               %kg COD/m3  Xp    
Proteïnes 
    SS(4,4)=Yg(end,16);                               %kg COD/m3  Xg    
Lípids 
    SS(5:12,4)=Yg(end,17:24);                         %kg COD/m3        
Microorganisms Degraders and Oxidiers 
    SS(13,4)=Yg(end,25);                              %kg COD/m3  Xi    
Particules inertes 
    SS(14,4)=Yg(end,26);                              %kg COD/m3  Xc1   
Composites substrate 1   
    SS(15:23,4)=0;                                    %kg COD/m3  Xc1   
Composites substrate altres   
    SS(24,4)=sum(SS(1:23,4));                         %kg COD/m3  SSV   
100   
 
 
    SS(26,4)=SS(24,4)*100/76.6;                       %kg COD/m3  SST    
    SS(25,4)=SS(26,4)-SS(24,4);                       %kg COD/m3  SSI   
Ash 
     
    %CALCULATION S0 (kg COD / m3) after the discharge volume not de-
canted. 
    SO=zeros(12,1); 
    SO(1:12)=Yg(end,1:12);          %soluble solids 
(Ssu,Saa,Sfa,Sva,Sbu,Spr,Sac,Sh2,Sch4,Sic,Sin,Si) 
    SO(13:14)=Yg(end,36:37);        %Scat San 
    SO(15)=Yg(end,40);              %Gas 
    SO(16:18)=Yg(end,41:43);        %Sgh2,Sgch4,Sgco2 
    SO(19)=Yg(end,44);              %Cumulative gas 
     
end 
9.10. Funció genTVr  
function genTVr(KO,N,Tsedim,z) 
global TVr TCy 
if z==1 
    TVr=zeros(5,3); 
    tt=0; 
elseif z==2 
    TVr(1,1)=KO(19); 
    TVr(1,2)=KO(19); 
    TVr(1,3)=KO(13); 
elseif z==3 
    TVr(2,1)=N-TVr(1,1); 
    TVr(2,2)=TVr(1,1)+TVr(2,1); 
    TVr(2,3)=KO(13); 
elseif z==4 
    TVr(3,1)=Tsedim(2)/24; 
    TVr(3,2)=TVr(2,2)+Tsedim(2)/24; 
    TVr(3,3)=KO(13); 
elseif z==5 
    TVr(4,1)=KO(21); 
    TVr(4,2)=TVr(3,2)+KO(21); 
    TVr(4,3)=KO(13); 
elseif z==6 
    TVr(5,1)=KO(22); 
    TVr(5,2)=TVr(4,2)+KO(22); 
    TVr(5,3)=KO(13); 
    TCy=N+Tsedim(2)/24+KO(21)+KO(22);    %d  Cycle time including 
purge time included 
elseif z==7 
    TCy=N+Tsedim(2)/24+KO(21);           %d  Cycle time without purge 
    TVr(5,1)=0; 
    TVr(5,2)=TVr(4,2); 
    TVr(5,3)=KO(13); 
End 
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plot(T, Y(:,6),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(6)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('Pro, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,2); 
plot(T, Y(:,7),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(7)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('Ac, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,3); 
plot(T,Y(:,40),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(40)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('biogas, m3 biogas/day'); 
  
subplot(4,3,4); 
plot(T,Y(:,41)*KO(1)*(KO(4)),'bo'); hold on; 
%plot(T,Y(:,41)*KO(1)*(KO(2)+35),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(41)*KO(1)*(KO(4))]);     %axis([0 Xmax 0 
Ymax(41)*KO(1)*(KO(2)+25)]); 
xlabel('Time, days'); 










plot(T,Y(:,10),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(10)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('CI, kmol C/m3'); 
  
subplot(4,3,7); 
plot(T,Y(:,11),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(11)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('NI, Kmol N/m3'); 
  




plot(T,Y(:,38),'bo'); hold on; 





plot(T,Y(:,21),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(21)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_pro, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,10); 
plot(T,Y(:,24),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(24)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_sao, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,11); 
plot(T,Y(:,23),'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(23)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_h2, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,12); 
plot(T,Y(:,44)/10,'bo'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(44)/10]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('BGA, m3 biogas'); 
  
%REACTION PHASE 
%VECTOR WITH THE MAXIMUM VALUE OF EVERY STATE VARIABLE 
Xmax=N; 




plot(T1, Y1(:,6),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(6)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('Pro, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,2); 
plot(T1, Y1(:,7),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(7)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('Ac, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,3); 
plot(T1,Y1(:,40),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(40)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('biogas, m3 biogas/day'); 
  
subplot(4,3,4); 
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plot(T1,Y1(:,41)*KO(1)*(KO(4)),'ro'); hold on; 
%plot(T,Y1(:,41)*KO(1)*(KO(2)+35),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Y1max(41)*KO(1)*(KO(4)+100)]);  %axis([0 Xmax 0 
Y1max(41)*KO(1)*(KO(2)+100)]); 
xlabel('Time, days'); 




o'); hold on; 





plot(T1,Y1(:,10),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(10)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('CI, kmol C/m3'); 
  
subplot(4,3,7); 
plot(T1,Y1(:,11),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(11)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('NI, Kmol N/m3'); 
  
subplot(4,3,8); 
plot(T1,Y1(:,38),'ro'); hold on; 





plot(T1,Y1(:,21),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(21)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_pro, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,10); 
plot(T1,Y1(:,24),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(24)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_sao, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,11); 
plot(T1,Y1(:,23),'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(23)]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('X_h2, kg COD/m3'); 
  
subplot(4,3,12); 
plot(T1,Y1(:,44)/10,'ro'); hold on; 
axis([0 Xmax 0 Ymax(44)/10]); 
xlabel('Time, days'); 
ylabel('BGA, m3 biogas'); 
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9.12. Funció fadmn1bx  
%fadmn1bx 
%Routine for the calculation of derivatives F=dU/dt of model ADM1. pH 
is 
%the state variable U(27).  
%F and U are column vectors.  
% %Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
%Lleida) 
%Updated by Xavier Flotats (Universitat Politècnica de Catalunya) 
  
function F=fadmn1bx(t,U,KK,KO,MM,U0,Qe,Qs,Vr)        
      
%Operating parameters of the system 
R= KO(1);     %bar.m3/kmol.K  R   Constant universal of perfect gases 
zc=KO(2);     %K              zc  Constant for change of ºC to K 
Pa=KO(3);     %bar            Pa  Atmospheric pressure exterior to re-
actor 
T= KO(4);     %K              T   Temperature of the reactor 
Vg=KO(5);     %m3             Vg  Volume of the gaseous phase 
Vl=KO(6);     %m3             Vl  Volume of the liquid phase 
Q= KO(7);     %m3/d           Q   Influent and efluent flow rate for 
ASBR reactor  
Kp=KO(8);     %kmol/d.bar     Kp  Coefficient of the gas escape valve  
kla=KO(9);    %d-1            kla Coefficient of the liq-gas mass 
transfer 
Qe=KO(10);    %m3/d           Qe  Influent flow rate 
Qs=KO(11);    %m3/d           Qs  Efluent flow rate 
VR=KO(12);    %m3             VR  Total volume of the reactor 
Vr=KO(13);    %m3             Vr  Volume occupied in reactor 
  
%Determination of Henry coefficients pressure vapour. (Table 4.2,  
equation 
%4.10) Changed some values based on literature 
KHh2= 7.8e-4*exp( -500*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for H2 
KHch4=1.4e-3*exp(-1600*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CH4 
KHco2=3.4e-2*exp(-2400*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CO2 
  
Pv=0.0313*exp(5290*(1/298-1/T));                  %bar      Water va-
por pressure 
  
%Determination of equilibrium constants of the ionic dissociation  
(Table 4.1 + eq. 4.10) 
pkw=14.0-55900/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %H2O   <===> OH-  +  
H+ 
pkn=9.25-51965/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %NH4+  <===> NH3  +  
H+ 
pkc=6.35- 7646/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %CO2  + H2O  <===> 
HCO3-  +  H+ 
%pkac=4.81;            %Value at 333K               %AcH   <===> Ac-  
+  H+ 
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%pkpr=4.94;            %Value at 333K               %PrH   <===> Pr-  
+  H+ 
%pkbu=4.92;            %Value at 333K               %BuH   <===> Bu-  
+  H+ 
%pkva=4.86;            %Value at 298K               %VaH   <===> Va-  
+  H+ 
  




pkva=pkbu;               
%pkc=6.579-0.013*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000008*(T-zc)^3;  
%pkn=10.07-0.036*(T-zc)+    0.00009*(T-zc)^2 + 0.00000004*(T-zc)^3; 
%pkw=14.96-0.043*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000006*(T-zc)^3;  
  
%Concentration of the volatile forms of CO2 and NH3 
x=U(38);                           %this is the pH, written as x for 
easy 
co2=U(10)/(1+10^(x-pkc));          %kmol/m3  Conc. CO2 in the liquid 
nh3=U(11)/(1+10^(pkn-x));          %kmol/m3  Conc. NH3 in the liquid 
  
%pH Inhibition functions---------------------------------------------- 
IpH5=1;  IpH11=1;  IpH12=1;  IpH20=1;  IpH22=1; 
if x<KK(5,4)   IpH5= exp(-3*((x- KK(5 ,4))/(KK(5 ,4)-KK(5 ,3)))^2);  
end 
if x<KK(11,4)  IpH11=exp(-3*((x- KK(11,4))/(KK(11,4)-KK(11,3)))^2);  
end 
if x<KK(12,4)  IpH12=exp(-3*((x- KK(12,4))/(KK(12,4)-KK(12,3)))^2);  
end 
if x<KK(20,4)  IpH20=exp(-3*((x- KK(20,4))/(KK(20,4)-KK(20,3)))^2);  
end 
if x<KK(22,4)  IpH22=exp(-3*((x- KK(22,4))/(KK(22,4)-KK(22,3)))^2);  
end 
  









                                             KK(7,6)/ (KK(7,6)+ U(8));                                                                             
  
P(8)=KK(8,1)*U(4)*U(20)/(KK(8,2)+U(4))*IpH5*U(11)/(KK(8,5)+U(11))*... 
                                              
KK(8,6)/(KK(8,6)+U(8))*U(4)/(U(4)+U(5)); 
P(9)=KK(9,1)*U(5)*U(20)/(KK(9,2)+U(5))*IpH5*U(11)/(KK(9,5)+U(11))*... 
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P(19)=KK(19,1)*U(23);    
  
P(20)=KK(20,1)*(U(7)/(U(7)+KK(20,2)))*(KK(20,6)/(KK(20,6)+U(8)))*(U(11
)/(U(11)+KK(20,5)))*U(24)*IpH20;      
P(21)=KK(21,1)*U(24);      
P(22)=KK(22,1)*(U(8)/(U(8)+KK(22,2)))*(U(11)/(U(11)+KK(22,5)))*U(24)*I
pH22;      
P(23)=0;     %decay rates or other kinetics constant from 20 to 24 re-
served for other additional populations 
P(24)=0;     %decay rates or other kinetics constant from 20 to 24 re-
served for other additional populations 
  
  
   
P(25)=KK(26,1)*U(26);  %disintegration of composites of waste 1 
P(26)=KK(27,1)*U(27);  %disintegration of composites of waste 2    
P(27)=KK(28,1)*U(28);  %disintegration of composites of waste 3 
P(28)=KK(29,1)*U(29);  %disintegration of composites of waste 4     
P(29)=KK(30,1)*U(30);  %disintegration of composites of waste 5 
P(30)=KK(31,1)*U(31);  %disintegration of composites of waste 6  
P(31)=KK(32,1)*U(32);  %disintegration of composites of waste 7 
P(32)=KK(33,1)*U(33);  %disintegration of composites of waste 8     
P(33)=KK(34,1)*U(34);  %disintegration of composites of waste 9 
P(34)=KK(35,1)*U(35);  %disintegration of composites of waste 10  
  
  
P=P';    %P(34,1) Vector column 
  
%Liquid-gas mass transfer rates 
rTh2= kla*(U(8)/16-KHh2 *U(41)*R*T);       %kmol/m3.d     Transf. liq-
gas h2 
rTch4=kla*(U(9)/64-KHch4*U(42)*R*T);       %kmol/m3.d     Transf. liq-
gas ch4 
rTco2=kla*(co2    -KHco2*U(43)*R*T);       %kmol/m3.d     Transf. liq-
gas co2 
  
%Reaction term vector.  RR: colum vector of the reaction terms  
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RR=zeros(37,1);       %Positions 25 and 26 are zeros. Corresponding to 
Scat and San 
RR(1:35,1)=MM'*P;     %kg COD/m3.d (except 10 and 11 that are 
kmol/m3.d)    
  
RR(8)=RR(8)-16*rTh2;  %kg COD/m3.d  Inclusion of the liq-gas transfer 
RR(9)=RR(9)-64*rTch4; %kg COD/m3.d  Inclusion of the liq-gas transfer 
RR(10)=RR(10)-rTco2;  %kmol/m3.d    Inclusion of the liq-gas transfer 
  
%Derivatives evaluation for all components in solution  
%Suposing that Q is equal for the inlet and outlet 
F=(Qe*U0(1:37)-Qe*U(1:37))/(Vr+Qe*t)+RR;        %F(i)=...(i=1,...,26) 
 
%Derivative evaluation for pH as pseudostatevariable 
F(38)=(F(36)-F(37)+F(11)/(1+10^(x-pkn))-F(10)/(1+10^(pkc-x))... 
      -F(4)/208/(1+10^(pkva-x))-F(5)/160/(1+10^(pkbu-x))... 
      -F(6)/112/(1+10^(pkpr-x))-F(7)/64/(1+10^(pkac-x)))/... 
      log(10)/(10^-x+10^(x-pkw)... 
      +10^(x-pkn)/(1+10^(x-pkn))*U(11)/(1+10^(x-pkn))... 
      +10^(pkc-x)/(1+10^(pkc-x))*U(10)/(1+10^(pkc-x))... 
      +10^(pkva-x)/(1+10^(pkva-x))*U(4)/208/(1+10^(pkva-x))... 
      +10^(pkbu-x)/(1+10^(pkbu-x))*U(5)/160/(1+10^(pkbu-x))... 
      +10^(pkpr-x)/(1+10^(pkpr-x))*U(6)/112/(1+10^(pkpr-x))... 
      +10^(pkac-x)/(1+10^(pkac-x))*U(7)/64 /(1+10^(pkac-x))); 
  
%Derivatives evaluation for gaseous components 
PT=Pv+R*T*sum(U(41:43));     %bar    Total pressure of the gas phase 
nTT=max(0,Kp*(PT-Pa));       %kmol/d Molar flow rate flowing out of Vg 
by overpressure 
  
%CORRECTE, hi ha més continuitat del metà en la gràfica 
F(41)=(Vl/(VR-Vl))*rTh2 -U(41)*R*T*nTT/((VR-Vl)*PT);      %kmol 
H2/m3.d         %Eqs. for pressurized   
F(42)=(Vl/(VR-Vl))*rTch4-U(42)*R*T*nTT/((VR-Vl)*PT);      %kmol 
CH4/m3.d        %digestor. Gas exits 
F(43)=(Vl/(VR-Vl))*rTco2-U(43)*R*T*nTT/((VR-Vl)*PT);      %kmol 
CO2/m3.d        %proportional to dP. 
F(44)=0; 
F(45)=0; 
9.13. Funció fadmn2bx  
%fadmn2bx 
%Routine for the calculation of derivatives F=dU/dt of model ADM1. pH 
is 
%the state variable VINITr(27).  
%F and U are column vectors.  
% %Based on original MATLAB program done by Josep Illa (Universitat de 
%Lleida) 
%Updated by Xavier Flotats (Universitat Politècnica de Catalunya) 
  
function F=fadmn2bx(t,VINITr,KK,KO,MM,U0,Qe,Qs,Vr) 
%Operating parameters of the system 
108   
 
 
R= KO(1);     %bar.m3/kmol.K  R   Constant universal of perfect gases 
zc=KO(2);     %K              zc  Constant for change of ºC to K 
Pa=KO(3);     %bar            Pa  Atmospheric pressure exterior to re-
actor 
T= KO(4);     %K              T   Temperature of the reactor 
Vg=KO(5);     %m3             Vg  Volume of the gaseous phase 
Vl=KO(6);     %m3             Vl  Volume of the liquid phase 
Q= KO(7);     %m3/d           Q   Influent and efluent flow rate for 
ASBR reactor 
Kp=KO(8);     %kmol/d.bar     Kp  Coefficient of the gas escape valve  
kla=KO(9);    %d-1            kla Coefficient of the liq-gas mass 
transfer 
Qe=KO(10);    %m3/d           Qe  Influent flow rate 
Qs=KO(11);    %m3/d           Qs  Efluent flow rate 
VR=KO(12);    %m3             VR  Total volume of the reactor 
Vr=KO(13);    %m3             Vr  Volume occupied in reactor 
  
%Determination of Henry coefficients pressure vapour. (Table 4.2,  
equation 
%4.10) Changed some values based on literature 
KHh2= 7.8e-4*exp( -500*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for H2 
KHch4=1.4e-3*exp(-1600*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CH4 
KHco2=3.4e-2*exp(-2400*((1/298.15)-(1/T)));       %kmol/m3.bar  Hen-
ry's coef. for CO2 
  
Pv=0.0313*exp(5290*(1/298-1/T));                  %bar      Water va-
por pressure 
  
%Determination of equilibrium constants of the ionic dissociation  
(Table 4.1 + eq. 4.10) 
pkw=14.0-55900/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %H2O   <===> OH-  +  
H+ 
pkn=9.25-51965/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %NH4+  <===> NH3  +  
H+ 
pkc=6.35- 7646/8.314*(1/298-1/T)*log10(exp(1));    %CO2  + H2O  <===> 
HCO3-  +  H+ 
%pkac=4.81;            %Value at 333K               %AcH   <===> Ac-  
+  H+ 
%pkpr=4.94;            %Value at 333K               %PrH   <===> Pr-  
+  H+ 
%pkbu=4.92;            %Value at 333K               %BuH   <===> Bu-  
+  H+ 
%pkva=4.86;            %Value at 298K               %VaH   <===> Va-  
+  H+ 
  




pkva=pkbu;               
%pkc=6.579-0.013*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000008*(T-zc)^3;  
%pkn=10.07-0.036*(T-zc)+    0.00009*(T-zc)^2 + 0.00000004*(T-zc)^3; 
%pkw=14.96-0.043*(T-zc)+    0.0002*(T-zc)^2 -0.0000006*(T-zc)^3;  
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%Concentration of the volatile forms of CO2 and NH3 
x=VINITr(38);                           %this is the pH, written as x 
for easy 
co2=VINITr(10)/(1+10^(x-pkc));          %kmol/m3  Conc. CO2 in the 
liquid 
nh3=VINITr(11)/(1+10^(pkn-x));          %kmol/m3  Conc. NH3 in the 
liquid 
  
%pH Inhibition functions---------------------------------------------- 
IpH5=1;  IpH11=1;  IpH12=1;  IpH20=1;  IpH22=1; 
if x<KK(5,4)   IpH5= exp(-3*((x- KK(5 ,4))/(KK(5 ,4)-KK(5 ,3)))^2);  
end 
if x<KK(11,4)  IpH11=exp(-3*((x- KK(11,4))/(KK(11,4)-KK(11,3)))^2);  
end 
if x<KK(12,4)  IpH12=exp(-3*((x- KK(12,4))/(KK(12,4)-KK(12,3)))^2);  
end 
if x<KK(20,4)  IpH20=exp(-3*((x- KK(20,4))/(KK(20,4)-KK(20,3)))^2);  
end 
if x<KK(22,4)  IpH22=exp(-3*((x- KK(22,4))/(KK(22,4)-KK(22,3)))^2);  
end 
  












                                             KK(7,6)/ (KK(7,6)+ 
















                                              (KK(11,7)/(KK(11,7)+ 
nh3));  
  












P(19)=KK(19,1)*VINITr(23);    
  
P(20)=KK(20,1)*(VINITr(7)/(VINITr(7)+KK(20,2)))*(KK(20,6)/(KK(20,6)+VI
NITr(8)))*(VINITr(11)/(VINITr(11)+KK(20,5)))*VINITr(24)*IpH20;      
P(21)=KK(21,1)*VINITr(24);      
P(22)=KK(22,1)*(VINITr(8)/(VINITr(8)+KK(22,2)))*(VINITr(11)/(VINITr(11
)+KK(22,5)))*VINITr(24)*IpH22;      
P(23)=0;     %decay rates or other kinetics constant from 20 to 24 re-
served for other additional populations 
P(24)=0;     %decay rates or other kinetics constant from 20 to 24 re-
served for other additional populations 
  
  
   
P(25)=KK(26,1)*VINITr(26);  %disintegration of composites of waste 1 
P(26)=KK(27,1)*VINITr(27);  %disintegration of composites of waste 2    
P(27)=KK(28,1)*VINITr(28);  %disintegration of composites of waste 3 
P(28)=KK(29,1)*VINITr(29);  %disintegration of composites of waste 4     
P(29)=KK(30,1)*VINITr(30);  %disintegration of composites of waste 5 
P(30)=KK(31,1)*VINITr(31);  %disintegration of composites of waste 6  
P(31)=KK(32,1)*VINITr(32);  %disintegration of composites of waste 7 
P(32)=KK(33,1)*VINITr(33);  %disintegration of composites of waste 8     
P(33)=KK(34,1)*VINITr(34);  %disintegration of composites of waste 9 
P(34)=KK(35,1)*VINITr(35);  %disintegration of composites of waste 10  
  
  
P=P';     %P(34,1) Vector column 
  
%Liquid-gas mass transfer rates 
rTh2= kla*(VINITr(8)/16-KHh2 *VINITr(41)*R*T);       %kmol/m3.d     
Transf. liq-gas h2 
rTch4=kla*(VINITr(9)/64-KHch4*VINITr(42)*R*T);       %kmol/m3.d     
Transf. liq-gas ch4 
rTco2=kla*(co2    -KHco2*VINITr(43)*R*T);            %kmol/m3.d     
Transf. liq-gas co2 
  
%Reaction term vector.  RR: colum vector of the reaction terms  
RR=zeros(37,1);       %Positions 25 and 26 are zeros. Corresponding to 
Scat and San 
RR(1:35,1)=MM'*P;     %kg COD/m3.d (except 10 and 11 that are 
kmol/m3.d)    
  
RR(8)=RR(8)-16*rTh2;  %kg COD/m3.d  Inclusion of the liq-gas transfer 
RR(9)=RR(9)-64*rTch4; %kg COD/m3.d  Inclusion of the liq-gas transfer 
RR(10)=RR(10)-rTco2;  %kmol/m3.d    Inclusion of the liq-gas transfer 
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%Derivatives evaluation for all components in solution  
%Suposing that Q is equal for the inlet and outlet 
F=RR;                                          %F(i)=...(i=1,...,26)  
  
  
%Derivative evaluation for pH as pseudostatevariable 
F(38)=(F(36)-F(37)+F(11)/(1+10^(x-pkn))-F(10)/(1+10^(pkc-x))... 
      -F(4)/208/(1+10^(pkva-x))-F(5)/160/(1+10^(pkbu-x))... 
      -F(6)/112/(1+10^(pkpr-x))-F(7)/64/(1+10^(pkac-x)))/... 
      log(10)/(10^-x+10^(x-pkw)... 
      +10^(x-pkn)/(1+10^(x-pkn))*VINITr(11)/(1+10^(x-pkn))... 
      +10^(pkc-x)/(1+10^(pkc-x))*VINITr(10)/(1+10^(pkc-x))... 
      +10^(pkva-x)/(1+10^(pkva-x))*VINITr(4)/208/(1+10^(pkva-x))... 
      +10^(pkbu-x)/(1+10^(pkbu-x))*VINITr(5)/160/(1+10^(pkbu-x))... 
      +10^(pkpr-x)/(1+10^(pkpr-x))*VINITr(6)/112/(1+10^(pkpr-x))... 
      +10^(pkac-x)/(1+10^(pkac-x))*VINITr(7)/64 /(1+10^(pkac-x))); 
  
   
%Derivatives evaluation for gaseous components 
PT1=Pv+R*T*sum(VINITr(41:43));      %bar    Total pressure of the gas 
phase 
nTT1=max(0,Kp*(PT1-Pa));            %kmol/d Molar flow rate flowing 
out of Vg by overpressure 
                              
  
F(41)=(Vl/Vg)*rTh2 -VINITr(41)*R*T*nTT1/(Vg*PT1);     %kmol H2/m3.d         
%Eqs. for pressurized   
F(42)=(Vl/Vg)*rTch4-VINITr(42)*R*T*nTT1/(Vg*PT1);     %kmol CH4/m3.d        
%digestor. Gas exits 
F(43)=(Vl/Vg)*rTco2-VINITr(43)*R*T*nTT1/(Vg*PT1);     %kmol CO2/m3.d        
%proportional to dP. 
F(44)=0; 
F(45)=0; 
 
 
  
